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Resumen y Abstract VII 
 
Resumen 
Este trabajo presenta una aproximación a los métodos geométricos para el análisis y 
diseño de procesos de destilación reactiva heterogénea. Como objeto de estudio se 
toma la síntesis de n-amilacetato a través de la reacción de esterificación del ácido 
acético con 1-pentanol. Se desarrollaron procedimientos robustos para localizar la región 
de composición de productos y calcular el reflujo mínimo, en columnas con la posibilidad 
de múltiples platos heterogéneos y un decantador de cabeza. Los fundamentos de las 
ideas se encuentran en la teoría de puntos pinch y en los métodos de continuación. La 
mayor parte del trabajo se trata como una extensión del conocimiento existente para el 
estudio de procesos de destilación azeotrópica heterogénea, incluyendo el efecto de una 
reacción química bajo la hipótesis de equilibrio total (equilibrio de fases más equilibrio 
químico). Por esta razón, el diseño del proceso combinado reacción – destilación se 
basa en los conceptos de la destilación y no en los de la ingeniería de las reacciones 
químicas. 
 
 
Palabras clave: Destilación Azeotrópica Heterogénea; Destilación Reactiva; Equilibrio 
de Fases Reactivo; Métodos de Continuación; Métodos Cortos; n-Amilacetato; Reflujo 
Mínimo 
 
Abstract 
This work presents an approach to the analysis and design of reactive distillation process 
by geometrical methods. The purpose is to study the synthesis of n-amyl acetate through 
the esterification reaction of the acetic acid with 1-pentanol. Robust procedures were 
developed to define the location of the product composition region and the minimum 
reflux, in columns with multiple heterogeneous trays and a head decanter. The 
foundations of the ideas are based on the theory of the pinch points and the continuation 
methods. Most of the work is treated as an extension of existing knowledge to study 
VIII Obtención de n-amilacetato mediante un proceso de destilación reactiva  
 
heterogeneous azeotropic distillation, including the effect of a chemical reaction on the 
hypothesis of overall equilibrium (phase equilibria and chemical equilibria). For this 
reason, the combined process reaction – distillation design is based on distillation 
concepts instead of the chemical reactor engineering ones. 
 
Keywords: Heterogeneous Azeotropic distillation; Reactive Distillation; Reactive Phase 
Equilibria; Continuation Methods; Short-Cut Methods; n-amyl acetate; Minimum Reflux. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  
Contenido IX 
 
Contenido 
Pág. 
Resumen ........................................................................................................................ VII 
Lista de figuras ............................................................................................................... XI 
Lista de tablas .............................................................................................................. XIII 
Lista de Símbolos y abreviaturas ............................................................................... XIV 
Introducción .................................................................................................................... 1 
1. Búsqueda de un modelo termodinámico para el equilibrio de fases de las 
soluciones de ácido acético + 1-pentanol + n-amilacetato + agua 1 ........................... 5 
Resumen .................................................................................................................... 5 
1.1 Revisión de la literatura ................................................................................... 6 
1.2 Estructura del equilibrio de fases: líneas de destilación a reflujo infinito y 
azeótropos ............................................................................................................... 11 
1.3 Conclusiones ................................................................................................. 19 
1.4 Referencias ................................................................................................... 20 
2. Herramientas geométricas para el análisis y diseño de columnas de destilación 
con mezclas azeotrópicas heterogéneas ternarias. .................................................... 25 
Resumen .................................................................................................................. 25 
2.1 Introducción ................................................................................................... 25 
2.2 Algunos aspectos básicos para rectificadores con múltiples etapas 
heterogéneas ........................................................................................................... 27 
2.3 Determinación del número máximo de etapas heterogéneas como una función 
de la relación de reflujo ............................................................................................ 29 
2.4 Trayectorias de puntos pinch y el problema del reflujo mínimo ...................... 34 
2.4.1 Trazado de los RPP ............................................................................ 36 
2.4.2 Ejemplos orientados al cálculo del reflujo mínimo ............................... 40 
2.5 Frontera de Pitchfork y columnas con destilados heterogéneos. ................... 53 
2.6 Conclusiones ................................................................................................. 58 
2.7 Referencias ................................................................................................... 60 
3. Diseño conceptual de columnas de destilación reactiva heterogénea: reflujo 
mínimo y región de composición de productos ......................................................... 67 
3.1 Introducción ................................................................................................... 67 
3.2 Ecuaciones de balance en coordenada transformada.................................... 68 
3.2.1 Sección de rectificación: ...................................................................... 69 
3.2.2 Sección de agotamiento: ..................................................................... 74 
X Obtención de n-amilacetato mediante un proceso de destilación reactiva 
 
3.2.3 Balances globales sobre la columna ....................................................76 
3.3 Puntos pinch reactivos y el problema del reflujo mínimo en columnas reactivas78 
3.3.1 Cálculo de las trayectorias de puntos pinch reactivos ..........................79 
3.3.2 Producción de acetato de n-amilo en columnas con un decantador de 
cabeza 85 
3.4 Conclusiones ..................................................................................................89 
3.5 Referencias ....................................................................................................89 
4. Algunos aspectos sobre el diseño conceptual de columnas de destilación 
reactiva heterogénea con doble alimentación .............................................................93 
4.1 Introducción ....................................................................................................93 
4.2 Ecuaciones de balance en coordenada transformada ....................................94 
4.2.1 Sección media .....................................................................................96 
4.2.2 Balances globales sobre la columna ....................................................98 
4.3 Ejemplos ........................................................................................................99 
4.4 Conclusiones ................................................................................................ 103 
4.5 Referencias .................................................................................................. 104 
5. Conclusiones y recomendaciones ...................................................................... 107 
5.1 Conclusiones ................................................................................................ 107 
5.2 Perspectivas ................................................................................................. 108 
A. Anexo: Caracterización termodinámica de los sistemas de esterificación 
heterogéneos. I. Envolventes reactivas ..................................................................... 109 
B. Anexo: Caracterización termodinámica de los sistemas de esterificación 
heterogéneos. II. Equilibrio de fases reactivo ............................................................ 127 
C. Anexo: Cálculo del reflujo mínimo para columnas de destilación reactiva con 
un alimento utilizando el método del punto pinch de alimentación ......................... 141 
Bibliografía ................................................................................................................... 155 
 
 
 
 
 
 
 
 
Contenido XI 
 
Lista de figuras 
Pág. 
Figura 1-1: Estructura del mapa de líneas de destilación para las mezclas de ácido 
acético (1) + 1-pentanl (2) + n-amilacetato (3) generado con los parámetros de Esquivel y 
Gil (1991). ...................................................................................................................... 14 
Figura 1-2: Estructura del ELLV para la mezcla ternaria agua (1) + 1-pentanol (2) + n-
amilacetato (3) (parámetros: Esquível y Gil (1991); Lee M. J. et al (2000)) .................... 14 
Figura 1-3: Estructura del ELL para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + 1-
pentanol (3) (parámetros: Esquível y Gil (1991)) ............................................................ 17 
Figura 1-4: Estructura del ELLV para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + n-
amilacetato (3) (parámetros: Esquível y Gil, 1991; Lee M. J. et al., 2000) ...................... 17 
Figura 1-5: Estructura del ELLV para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + 1-
pentanol (3) + n-amilacetato (4) (parámetros: los subrayados en la tabla 1-1) ............... 18 
Figura 1-6: Líneas de destilación para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + 1-
pentanol (3) + n-amilacetato (parámetros: los subrayados en la tabla 1-1) ..................... 19 
Figura 2-1: Representación de la sección de rectificación .............................................. 29 
Figura 2-2:  Regularidades geométricas en una sección de rectificación con cuatro platos 
teóricos (tres heterogéneos + uno homogéneo) para el sistema agua + ácido acético + n-
amilacetato a 101,325 kPa: (a) r = 1; (b) r = 0,3138; (c) r = 5,4359 ................................ 32 
Figura 2-3: Configuración para una columna con un decantador de cabeza .................. 36 
Figura 2-4: Líneas de destilación en la condición del reflujo mínimo para la separación 
especificada en la tabla 2-2 (rmin = 1,2144) ..................................................................... 43 
Figura 2-5: Ampliación de la esquina derecha del espacio de composiciones para la 
figura 2-4. Se observa colinealidad aproximada entre el pinch silla, el pinch de 
alimentación y la composición del alimento .................................................................... 43 
Figura 2-6: Forma cualitativa de los posibles perfiles en la sección de rectificación para 
una columna homogénea con un decantador de cabeza. La separación de F en D y B 
sólo es posible para r>6,121 .......................................................................................... 44 
Figura 2-7: Líneas de destilación en la condición del reflujo mínimo para la separación 
especificada en la tabla 2-3 (p=101,325 kPa; rmin = 1,5105)............................................ 46 
Figura 2-8: Líneas de uni-volatilidad y regiones de diferentes órdenes de volatilidad en las 
mezclas de agua + ácido acético + n – amilacetato a 101,325 kPa ................................ 48 
Figura 2-9: Ampliación de la esquina izquierda en la figura 2-8. Se observa que la curva 
de los refinados corresponde a una alta pureza de agua ............................................... 49 
Figura 2-10: Líneas de destilación en la condición de reflujo mínimo para la separación 
especificada en la tabla 2-4. Para r = 0,3033 la separación es imposible ....................... 50 
XII Obtención de n-amilacetato mediante un proceso de destilación reactiva 
 
Figura 2-11: Ampliación de la figura 2-12 en la zona donde se localiza el perfil de la 
sección de rectificación. Se observa que el reflujo mínimo no satisface las regularidades 
de las separaciones directas/indirectas ........................................................................... 50 
Figura 2-12: Secuencia básica para la deshidratación de etanol utilizando benceno y 
columnas simples de destilación ..................................................................................... 52 
Figura 2-13: Reflujo mínimo para la separación especificada en la tabla 2-5 (rmin = 10,619)
 ....................................................................................................................................... 53 
Figura 2-14: Región de composición de productos a reflujo finito (unión de las regiones I, 
II y III) para el alimento F ................................................................................................ 57 
Figura 2-15: Una separación cruzando la frontera a reflujo total (rmin = 0,57078) ............ 58 
Figura 3-1: Representación de la sección de rectificación ............................................... 71 
Figura 3-2: Interpretación geométrica del proceso de cálculo hacia abajo para un 
rectificador heterogéneo con 5 etapas (especificaciones en la tabla 3-1). ....................... 73 
Figura 3-3: Representación de la sección de agotamiento .............................................. 75 
Figura 3-4: Configuración de una columna con un decantador de cabeza ...................... 77 
Figura 3-5: Trayectoria reactiva de puntos pinch para el producto D especificado con el 
rectificador de la tabla 3-1. .............................................................................................. 84 
Figura 3-6: Plano de fases: composición transformada de ácido contra la relación de 
reflujo para la TPR de la figura 3-5. ................................................................................. 84 
Figura 3-7: Geometría en la condición del reflujo mínimo (rmin=0,568) para la separación 
reactiva especificada en la tabla 3-2. .............................................................................. 86 
Figura 3-8: Geometría en las “vecindad” del reflujo mínimo (rmin=1,203) para r=1,030. El 
punto de retorno con r=1,023 controla el reflujo mínimo. ................................................ 87 
Figura 3-9: Región de composición de productos (“región de corbatín”) para una mezcla 
con 30% de ácido acético y 70% de 1-pentanol a 101,325 kPa ...................................... 88 
Figura 4-1: Representación de la sección de rectificación. .............................................. 95 
Figura 4-2: Representación de la sección de agotamiento. ............................................. 96 
Figura 4-3: Representación de la sección media. ............................................................ 98 
Figura 4-4: Estructura de las líneas de destilación en el reflujo mínimo (rmin=0,542) para la 
separación reactiva especificada en la tabla 4-1. .......................................................... 102 
Figura 4-5: Estructura de las líneas de destilación en el reflujo mínimo (rmin=1) para la 
separación reactiva especificada en la tabla 4-2. .......................................................... 103 
Figura A-1: Estructura del ELLVR para las mezclas de ácido acético + 1-pentanol + agua 
+ n-amilacetato a 101,325 kPa. Localización del punto crítico y la línea de vapor ........ 118 
Figura A-2: Estructura del ELLVR para las mezclas de ácido acético + isoamilalcohol + 
agua + isoamilacetato a 101,325 kPa. Localización del punto crítico y la línea de vapor
 ..................................................................................................................................... 119 
Figura A-3: Estructura del ELLV para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + n-
amilacetato (3) a 101,325 kPa. Localización del punto crítico y la línea de vapor ......... 120 
Figura A-4: ELLR para las mezclas de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato 
a 90 ºC empleando el UNIFAC Dortmund ..................................................................... 120 
 
Contenido XIII 
 
Lista de tablas 
Pág. 
Tabla 1-1: Parámetros actualizados para el modelo NRTL y “las posibilidades” para el 
subsistema ácido acético + 1-pentanol. .......................................................................... 12 
Tabla 1-2: Composición y temperatura de los azeótropos homogéneos calculados con 
los parámetros de NRTL de diferentes referencias a 101,325 kPa. ................................ 13 
Tabla 1-3: Composición y temperatura de los azeótropos heterogéneos calculados con 
los parámetros de NRTL de diferentes referencias a 101,325 kPa. ................................ 16 
Tabla 2-1: Parámetros del modelo NRTL para las mezclas agua + ácido acético + 1-
pentanol y agua + 1-pentanol + n-amilacetato ................................................................ 40 
Tabla 2-2: Especificaciones para la separación de una mezcla de agua + ácido acético + 
n-amilacetato (ver figuras 2-4 y 2-6) a 101,325 kPa y el alimento como líquido saturado.
 ....................................................................................................................................... 41 
Tabla 2-3: Especificaciones para la separación de una mezcla de agua + ácido acético + 
n-amilacetato (ver figura 2-7) a 101,325 kPa y el alimento como líquido saturado ......... 45 
Tabla 2-4: Especificaciones y puntos pinch activos para la separación de una mezcla de 
agua + 1-pentanol + n-amilacetato (ver figura 2-10) a 101,325 kPa y el alimento como 
líquido saturado. ............................................................................................................. 47 
Tabla 2-5: Especificaciones y puntos pinch activos para la separación de una mezcla de 
benceno + etanol + agua (ver figura 2-13) a 101,325 y el alimento como líquido saturado.
 ....................................................................................................................................... 51 
Tabla 2-6: Especificaciones para la separación de una mezcla de benceno + etanol + 
agua (ver figura 2-15) a 101,325 y el alimento como líquido saturado ............................ 57 
Tabla 3-1: Especificación para un rectificador con un decantador de cabeza (las 
fracciones molares transformadas de refinados y extractos se refieren al decantador) .. 73 
Tabla 3-2: Especificaciones en variable transformada para la separación reactiva 
presentada en la figura 3-7. ............................................................................................ 86 
Tabla 3-3: Especificaciones en variable transformada para la separación reactiva 
presentada en la figura 3-8. ............................................................................................ 88 
Tabla 4-1: Especificaciones para la separación reactiva ilustrada en la figura 4-4. ........101 
Tabla 4-2: Especificaciones para la separación reactiva ilustrada en la figura 4-5. ........101 
Tabla A-1: Parámetros para el modelo NRTL para las mezclas de ácido acético + 1-
pentanol + agua + n-amilacetato ...................................................................................117 
Tabla A-2: Composición y temperatura de los azeótropos heterogéneos reportados en 
este trabajo a 101,325 kPa ............................................................................................118 
 
Contenido XIV 
 
Lista de Símbolos y abreviaturas 
 
Símbolos con letras latinas 
 
Símbolo Término Unidad SI  
A Parámetro binario de interacción K  
B Parámetro binario de interacción  1  
F Flujo alimento mol/s  
   Coeficiente de distribución  1  
ℓ Longitud de arco   
p Presión kPa  
r Relación de reflujo 1  
T Temperatura  K  
x Fracción molar en el líquido 1  
y Fracción molar en el vapor 1  
X Fracción molar transformada en el líquido 1  
Y Fracción molar transformada en el vapor 1  
z Fracción molar en la mezcla global 1  
w Fracción molar en el alimento 1  
 
Símbolos con letras griegas 
 
Símbolo Término   
α Parámetro de interacción binaria   
Ψ Fracción de extractos 1  

Tamaño de paso del método de Newton 
Raphson – Relación de alimentación 
1  
 Relación de reflujo 1  
δ Cambio en el número de moles 1  
ν Coeficiente estequiométrico 1  
    
 
Subíndices 
 
Subíndice Término 
i Componente  
c Componente de referencia 
m Etapa 
  
Contenido XV 
 
 
Superíndices 
 
Superíndice Término 
R Refinado 
E Extracto 
D Destilado 
α Fase 
 
Abreviaturas 
 
Abreviatura Término 
CMO Flujo molar constante 
PRM Problema del reflujo mínimo 
RPP Ramal de Puntos Pinch 
EFR Equilibrio de fases reactivo 
DR Destilación reactiva 
FDP Frontera de Destilación de Pitchfork 
ELL Equilibrio líquido – líquido 
ELLV Equilibrio líquido – líquido – vapor. 
ELV Equilibrio liquido – vapor. 
ELLR Equilibrio líquido – líquido reactivo 
ELVR Equilibrio líquido – vapor reactivo  
ELLVR Equilibrio líquido – líquido – vapor reactivo 
TPR Trayectorias de puntos pinch reactivos 
TDR 
Trayectorias de destilación reactiva 
reversible 
TRPP Trayectorias reactivas de puntos pinch 
MPA Método del punto pinch de alimentación 
MLC 
Método de la línea de agotamiento más 
corta 
 
 
 Introducción 
El objetivo principal de este trabajo consistente en “diseñar un proceso de destilación 
reactiva para la producción de n-amilacetato” se encuentra motivado por la necesidad de 
desarrollar y/o adaptar herramientas para el análisis, la síntesis y el diseño básico de 
procesos de destilación reactiva heterogénea. Se eligió la producción de n-amilacetato a 
través de la reacción de esterificación del ácido acético porque constituye un caso 
atractivo desde tres puntos de vista: a) las características termodinámicas del sistema 
ácido acético + n-amilalcohol + agua + n-amilacetato incluye las situaciones más 
frecuentes en el estudio de procesos de destilación azeotrópica heterogénea, b) los 
resultados son fácilmente extensibles a la producción de otros acetatos por destilación 
reactiva, y c) en la industria colombiana no existe un proceso productivo para la 
fabricación del n-amilacetato aunque su consumo es masivo. Los usos del n-amilacetato 
pueden clasificarse en tres sectores: en la fabricación de alimentos como saborizante 
artificial y conservante; en el sector industrial como solvente para lacas, pinturas, 
barnices y esmaltes; en la industria cosmética en el esmalte para uñas o el removedor de 
este. 
 
En acuerdo con la corriente principal existente en la literatura, el diseño básico de una 
columna de destilación reactiva consiste en desarrollar tres tareas: a) localizar la región 
de composición de productos; b) investigar las condiciones del mínimo consumo energía 
y c) calcular el número de etapas teóricas y localizar los platos de alimentación para un 
reflujo superior al mínimo. Considerando este contexto se formularon tres objetivos 
específicos: 
 
 Estudiar las teorías del diseño conceptual y la termodinámica topológica para 
determinar o establecer un método de carácter genérico para sintetizar esquemas 
tecnológicos en procesos de destilación reactiva. 
2 Introducción 
 
 Comparar los diferentes esquemas tecnológicos sintetizados desde el punto de vista 
energético, económico, de conversión y separación, en las unidades de reacción y 
separación, para seleccionar el más adecuado de acuerdo con estos criterios. 
 
 Plantear y resolver un modelo matemático que simule el esquema tecnológico 
seleccionado para la obtención de n-amilacetato a través de un proceso de 
destilación reactiva. 
 
Debido a que el desarrollo de las primeras dos tareas del diseño conceptual para 
mezclas altamente no ideales no tiene implementación en el software comercial más 
frecuente, el esfuerzo se orientó a la investigación de herramientas para analizar las 
posibilidades de separación por destilación y determinar el mínimo consumo de energía 
para mezclas reactivas heterogéneas. En este sentido se generaron procedimientos de 
carácter general para localizar la región de composición de productos y calcular el reflujo 
mínimo en columnas de destilación reactiva con la posibilidad de múltiples platos 
heterogéneos y un decantador de cabeza. Los fundamentos de estas ideas se 
encuentran en la teoría de puntos pinch o en el modelo de destilación reversible. 
 
La mayor parte del trabajo puede verse como una extensión del conocimiento existente 
para el estudio de procesos de destilación azeotrópica heterogénea para incluir el efecto 
de una reacción química bajo la hipótesis de equilibrio total (equilibrio de fases más 
equilibrio químico). Por esta razón el proceso combinado reacción – destilación es 
tratado principalmente con los conceptos de la destilación y no con los del diseño de 
reactores. 
 
Los cuatro capítulos que constituyen el cuerpo principal del trabajo corresponden con la 
siguiente secuencia lógica que fue necesaria para su ejecución: 
 
 En el capítulo uno se selecciona un modelo termodinámico para la descripción del 
equilibrio de fases y el equilibrio químico en acuerdo con la información experimental 
y teórica disponible en la literatura. El sistema no reactivo presenta cinco azeótropos 
y una amplia región de miscibilidad parcial. 
 
Introducción 3 
 
 En el capítulo dos se aplica la teoría de puntos pinch para calcular la región de 
composiciones de productos y resolver el problema del reflujo mínimo en columnas 
de destilación azeotrópica heterogénea. Se desarrollaron métodos de continuación 
para trazar las trayectorias de puntos pinch y la frontera de destilación de Pitchfork en 
sistemas heterogéneos. Se presentan las herramientas necesarias para el diseño 
básico aplicando métodos geométricos. 
 
 En el tercer capítulo se extienden los conceptos de los sistemas no reactivos para 
incluir el efecto de una reacción química sobre el proceso de destilación. Se utilizan 
trayectorias reactivas de puntos pinch para resolver el problema del reflujo mínimo de 
las separaciones agudas y la región de corbatín en columnas con platos 
heterogéneos. Para el caso de la producción de n-amilacetato se observa que una 
columna de destilación reactiva es muy superior al proceso secuencial desde el punto 
de vista de la conversión y el grado de separación. 
 
 En el cuarto capítulo se explora el problema del reflujo mínimo y las condiciones de 
separabilidad para columnas reactivas heterogéneas con doble alimentación. Se 
observa que la región de composición de productos para este tipo de columnas es 
más amplia en relación a la separación en columnas de alimentación simple. Existen 
separaciones reactivas que sólo pueden efectuarse en columnas con doble 
alimentación. La sección intermedia (o extractiva) resultante en una columna con un 
decantador de cabeza para la producción de n-amilacetato no contiene puntos pinch 
reactivos en el interior del espacio de composiciones. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  
 
1. Búsqueda de un modelo termodinámico 
para el equilibrio de fases de las soluciones 
de ácido acético + 1-pentanol + n-
amilacetato + agua 1 
Resumen 
Se realiza una revisión cuidadosa de los modelos termodinámicos presentados en la 
literatura para predecir el equilibrio de fases de las soluciones de ácido acético + 1-
pentanol + agua + n-amilacetato a 101,325 kPa. Excepto por el subsistema ácido acético 
+ 1-pentanol es posible concluir con certeza sobre el comportamiento (en especial la 
condición de azeotropía) de los subsistemas binarios porque existe información 
experimental al respecto. En relación al subsistema ácido + alcohol la literatura es 
contradictoria debido a que en algunos trabajos se presenta una solución azeotrópica y 
en otros una solución zeotrópica. De lo anterior se desprende que no es posible afirmar, 
con la certeza del contraste experimental, para todos los subsistemas, cuántos 
azeótropos no reactivos existen en el sistema de cuatro componentes, aunque la mayor 
parte de los autores y modelos sugieren que son cinco. La principal dificultad para 
obtener un conjunto de parámetros, a partir del análisis de los subsistemas binarios, 
radica en la imposibilidad de medir el equilibrio líquido – vapor (ELV) para las soluciones 
de ácido acético y 1-pentanol, debido a que la reacción de esterificación toma lugar 
inevitablemente a las temperaturas que son necesarias en el experimento, ocasionando 
la presencia de agua y acetato. Por lo tanto, este ELV es reactivo; cálculos que no 
tengan en cuenta la reacción son puramente hipotéticos y los parámetros binarios de 
interacción de modelos como NRTL y UNIQUAC no pueden ser obtenidos a partir de 
experimentos donde sólo participen el ácido y el alcohol. 
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1.1 Revisión de la literatura 
El origen de la discusión que se plantea en este documento, en torno a un modelo 
termodinámico adecuado para la descripción del equilibrio de fases, en el sistema agua + 
ácido acético + 1-pentanol + n-amilacetato, puede ubicarse en el artículo escrito por Lee 
M. J. et al., (2000). Estos autores recopilaron los parámetros binarios disponibles en la 
literatura para la correlación de información experimental asociada con el equilibrio 
líquido – vapor (ELV) y el equilibrio líquido – líquido (ELL), empleando el modelo de 
actividad NRTL. Generaron nuevos parámetros de interacción para dos subsistemas 
binarios: 1) ácido acético + 1-pentanol: experimentos de ELV a 60 ºC para mezclas con 
un porcentaje molar de ácido mayor al 30%; 2) ácido acético + n-amilacetato: 
experimentos de ELV a tres temperaturas (80 ºC, 100 ºC y 120 ºC) en todo el intervalo de 
composiciones. Utilizaron la información de la literatura y la generada en su trabajo, para 
proponer ocho posibles conjuntos de parámetros en el modelo NRTL. Finalmente, 
compararon algunos experimentos del equilibrio líquido – vapor reactivo (ELVR) con las 
predicciones obtenidas utilizando NRTL (con los ocho posibles conjuntos de parámetros 
binarios) para la fase líquida y la teoría química para la fase vapor, concluyendo que los 
conjuntos obtenidos a partir de datos del ELV son los que mejor representan los 
experimentos. 
Huang y Yu (2003) en un trabajo interesante sobre la influencia de los parámetros de un 
modelo termodinámico en los resultados de las tareas de diseño, localizaron los 
azeótropos y las regiones de miscibilidad parcial que pueden predecirse con los ocho 
conjuntos de parámetros presentador por Lee M. J. et al., (2000) y observaron que sólo 
cuatro de estos conjuntos son consistentes con la información experimental conocida: a 
101,325 kPa existen dos azeótropos binarios heterogéneos de mínimo punto de 
ebullición (agua + 1-pentanol (95,8 ºC), agua + n-amilacetato (95,2 ºC)) y un azeótropo 
ternario heterogéneo de mínimo punto de ebullición (agua + 1-pentanol + n-amilacetato 
(94,8 ºC)) (Horsley, 1973; Bergh y Yeh, 1986). En consecuencia con lo anterior, Huang y 
Yu (2003) sólo consideran apropiados los cuatro conjuntos que modelan el subsistema 
ternario agua + 1-pentanol + n-amilalcohol; y por lo tanto, demuestran con esto, que la 
conclusión de Lee M. J. et al., (2000) acerca de cuál es la mejor combinación de 
parámetros es errónea. Debe subrayarse que uno de los conjuntos validos se diferencia 
notablemente de los otros tres porque predice dos azeótropos homogéneos adicionales 
(binario de máximo punto de ebullición: ácido acético + 1-pentanol (140,5 ºC); ternario del 
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tipo silla: ácido acético + 1-pentanol + n-amilacetato (139,0 ºC)) de los cuales no se tiene 
evidencia experimental que los apruebe o desapruebe. Es importante notar que el trabajo 
de Huang y Yu (2003), deja abierto un interrogante sobre el número de azeótropos 
presentes en el sistema: a) cinco (los citados previamente) y dos regiones de destilación; 
b) tres (los existentes en el subsistema agua + 1-pentanol + n-amilacetato) y una región 
de destilación. En la literatura consultada sobre el análisis, simulación y diseño de 
procesos de destilación para mezclas de agua + ácido acético + 1-pentanol + n-
amilacetato, la mayor parte de los autores consideran la existencia de cinco azeótropos 
no reactivos: Chiang et al., 2002 (NRTL – Hayden O’Connell); Tang et al., 2005 (NRTL – 
Hayden O’Connell); Hung et al., 2006a (NRTL – Hayden O’Connell); Hung et al., 2006b 
(NRTL – Hayden O’Connell). Estos trabajos tienen la particularidad de considerar el 
mismo conjunto de parámetros en el modelo NRTL. Duque et al., (2009) empleó la 
combinación UNIFAC DORTMUND – Hayden O’Connell y también localizó cinco 
azeótropos. Toikka et al., (2009) en un trabajo de revisión bibliográfica arribó a la misma 
conclusión. Sin embargo, se tiene noticia de dos trabajos que predicen tres azeótropos: 
Leiva et al., 2004; Lee H. Y. et al., 2009 (NRTL – Hayden O’Connell). Y un trabajo en el 
que se predicen cuatro azeótropos (Okasinski y Doherty, 2000 (NRTL – Teoría química). 
Existe evidencia experimental que permite concluir sobre el número de azeótropos en los 
subsistemas binarios (excepto en el caso de 1-pentanol + ácido acético): 
 Ácido acético + agua: Chang et al., (2005), midió el ELV a 101,33 kPa, encontrando, 
como es bien sabido, una solución zeotropica. 
 Ácido acético + n-amilacetato: Chang et al., (2005), midió el ELV a 101,33 kPa, 
observando, una mezcla zeotropica. 
 1-pentanol + n-amilacetato: Cepeda (2010) midió el ELV a 101,3 kPa y concluyó que 
no existe azeótropo a esta presión; Kirss, Kuus y Siimer (2011) obtuvieron datos de 
ELV a cuatro presiones (26,66; 53,33; 79,99 y 101,32 kPa) encontrando la aparición 
de un azeótropo a bajas presiones (26,66 y 53,33 kPa). 
 1-Pentanol + agua: Horsley (1973) y Bergh y Yeh (1986) reportan la existencia de un 
azeótropo heterogéneo a 101, 325 kPa. 
 Agua + n-amilacetato: Horsley (1973) y Bergh y Yeh (1986) reportan la existencia de 
un azeótropo heterogéneo a 101, 325 kPa. 
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Puede notarse que un aspecto clave en la consideración del número de azeótropos en 
las soluciones de agua + ácido acético + 1-pentanol + n-amilacetato a 101,325 kPa es el 
subsistema ácido acético + 1-pentanol porque la información experimental a este 
respecto se encuentra incompleta; pero pueden realizarse las siguientes observaciones: 
 Lee y Liang (1998) presentan un conjunto de parámetros para el modelo NRTL en el 
sistema de cuatro componentes, ajustados a partir de datos de equilibrio líquido – 
vapor con reacción química (ELVR) a 760 mmHg y temperaturas en el rango 102 – 
116 ºC. Según observaron Huang y Yu (2003), el conjunto completo es inadecuado 
porque no predice la existencia de las regiones de miscibilidad parcial. Es probable 
que esto obedezca a que Lee y Liang (1998) sólo efectuaron experimentos en la 
región homogénea. En este sentido, estos parámetros, podrían llegar a ser útiles para 
los subsistemas homogéneos. Según Huang y Yu (2003), los parámetros para la 
mezcla ácido + alcohol predicen un sistema zeotrópico.  
 
 En el trabajo de Okasinski y Doherty (2000) se determinan cuatro azeótropos para el 
sistema multicomponente. Según estos autores, los parámetros de NRTL para el 
subsistema binario ácido + alcohol son tomados de Gmehling y Onken (1977) y 
predicen un azeótropo de máximo punto de ebullición. No queda claro qué tipo de 
datos se emplearon para ajustar los parámetros. Por ahora no es posible aclarar este 
punto porque no se tiene acceso a este texto. Por “la temática” del mismo es 
probable que se trate de datos de ELLV o ELL. 
 
 Lee M. J. et al., (2000) ajustó los parámetros binarios de NRTL para el subsistema 
ácido + alcohol a partir de datos experimentales de ELV medidos a 60 ºC y mezclas 
con un porcentaje molar de ácido mayor al 30%. Estos parámetros predicen un 
comportamiento zeotrópico según observaron Huang y Yu (2003). Dos cuestiones 
surgen aquí: los autores no explican por qué la fracción de ácido es mayor a 0,3; las 
temperaturas de la información disponible para ajustar los datos (60 ºC) y las 
temperaturas del ELV a una atmósfera (aprox. 118 – 138 ºC) difieren cerca de 60 ºC. 
 
 En los trabajos que emplean NRTL y predicen cinco azeótropos (Chiang et al., 2002; 
Tang et al., 2005; Hung et al., 2006a y Hung et al., 2006b), se describe el subsistema 
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ácido + alcohol utilizando los parámetros binarios ajustados por Esquível y Gil (1991) 
a partir de datos de ELL medidos a 50 ºC. 
 
 Lee H. Y. et al., (2009), presenta un trabajo con un modelo termodinámico que 
predice tres azeótropos. En este caso el subsistema ácido + alcohol resulta 
zeotrópico. Estos autores ajustaron los parámetros binarios de NRTL, para el 
subsistema ácido + alcohol, a partir de datos experimentales; pero no es claro el tipo 
de datos sobre el que se realizó el análisis. No presentan información experimental 
con datos de ELV que permita evaluar la validez del ajuste. En el sentido de la 
comparación con la información experimental, sólo presentan los datos de ELL 
obtenidos por Esquível y Gil (1991) a 50 ºC. No se cita en este apartado a Leiva et 
al., (2004), porque en su trabajo no es claro cuál es el modelo termodinámico 
empleado. 
 
 Wyczesany (2009) evaluó los datos experimentales de ELVR obtenidos por Lee M. J. 
et al., (2000) desde el punto de vista del acuerdo entre el ELV experimental y las 
predicciones obtenidas con los parámetros de los modelos NRTL y UNIQUAC 
ajustados por Lee y Liang (1998), los parámetros reportados por Tang et al., (2005) y 
el UNIFAC Lyngby, concluyendo que no existe acuerdo entre las predicciones de 
estos modelos y los datos experimentales. Debe observarse que esto no es suficiente 
para descalificar los datos de ELVR porque Wyczesany (2009) no tiene en cuenta 
que las predicciones realizadas con los parámetros de Lee y Liang (1998) y Tang et 
al., (2005), son diferentes (incluso desde el punto de vista cualitativo). Sin embargo, 
Wyczesany (2009) también observó que cerca de la mitad de los datos de ELVR 
presentados por Lee M. J. et al., (2000) conducen a valores poco fiables de la 
constante de equilibrio de la reacción de esterificación. La conclusión relevante es 
que desde el punto de vista del cálculo de la constante de equilibrio, a partir de datos 
termodinámicos (entalpias, entropías y energía libre de Gibbs en el estado estándar) 
o a partir de datos experimentales (composición y coeficientes de actividad), existe un 
mejor acuerdo con los resultados de Lee y Liang (1998); no obstante, Wyczesany 
(2009) considera que la seguridad obtenida con estos parámetros es “solamente 
aceptable” en vista de la falta de mayor evidencia experimental. 
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 El modelo UNIFAC DORTMUND predice cinco azeótropos (Duque et al., 2009) y 
concuerda cualitativamente con las predicciones en los trabajos de Chiang et al., 
(2002), Tang et al., (2005), Hung et al., (2006a) y Hung et al., (2006b). Es importante 
observar que el modelo termodinámico empleado en estos trabajos es el mismo 
(NRTL – Hayden O’Connell), y por lo tanto, en la literatura sólo existe un conjunto de 
parámetros de NRTL que concuerda con el UNIFAC DORTMUND. Este conjunto es 
el primer juego presentado por Lee M. J. et al., (2000). Y debe subrayarse que 
aunque Wyczesany (2009) considera poco fiables los datos experimentales de ELVR 
obtenidos por Lee M. J. et al., (2000), este aspecto no invalida los parámetros 
presentados por este autor, porque los datos de ELVR no fueron utilizados por él con 
el fin generar parámetros. 
 
 Toikka et al., (2009), en un artículo de revisión bibliográfica, menciona sólo dos 
trabajos en la dirección de la pregunta por el número de azeótropos: Okasinski y 
Doherty (2000), presentan un modelo que predice cuatro azeótropos; y Chiang et al., 
(2002), presentan uno que predice cinco azeótropos. Debido a que el artículo de 
Toikka et al., (2009) es más bien documental, no pone en cuestión el tema del 
número de azeótropos y considera que la topología del sistema ácido + alcohol + 
acetato + agua corresponde con la presentada por Chiang et al., (2002). 
 
 En acuerdo con la “ley de puntos de Serafimov” (Serafimov, 2001; Kiva, Hilmen y 
Skogestad, 2003; Serafimov y Chelyuskina, 2005) la existencia de un azeótropo de 
máximo punto de ebullición entre el ácido y el alcohol admite la posibilidad de un 
azeótropo ternario del tipo silla en el subsistema ácido acético + 1-pentanol + n-
amilacetato (esto explica por qué el sistema de cuatro componentes es consistente 
en términos topológicos con cinco y también con cuatro azeótropos). Sin embargo, la 
ausencia de este azeótropo, implicaría necesariamente que el subsistema ácido 
acético + 1-pentanol + n-amilacetato resulte zeotrópico (dando lugar a que los 
resultados con tres azeótropos sean posibles). 
 
 El ELV para el subsistema ácido acético + 1-pentanol a 101,325 kPa, resulta 
imposible de medir sin que tenga lugar la reacción de esterificación, originando la 
presencia de otras dos especies. Por esta razón los parámetros binarios de 
interacción del modelo NRTL (o UNIQUAC) para esta pareja particular deben ser 
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ajustados a partir de resultados de experimentos de ELVR para obtener resultados 
realistas. De manera un poco paradójica, para concluir sobre el número de 
azeótropos no reactivos es necesario disponer de mayor evidencia experimental que 
incluya los efectos de la reacción química sobre el ELV. 
1.2 Estructura del equilibrio de fases: líneas de 
destilación a reflujo infinito y azeótropos 
Teniendo en cuenta la información más reciente en la literatura es posible presentar un 
conjunto actualizado de parámetros para el modelo NRTL (Tabla 1-1) permaneciendo la 
ambigüedad sobre el subsistema ácido + alcohol. En los resultados que se muestran en 
esta sección, la fase gaseosa es tratada con la teoría química (Hayden y O’Connell, 
1975; Prausnitz, Lichtenthaler y Azevedo, 2000) y los parámetros de asociación y 
solvatación reportados por Prausnitz et al. (1980); la no idealidad de la fase líquida es 
tratada con el modelo NRTL (Renon y Prausnitz, 1968) y los parámetros binarios de 
interacción dados en la tabla 1-1, o con el UNIFAC DORTMUND (Weidlich y Gmehling, 
1987; Gmehling, Li y Schiller, 1993; Jakov et al., 2006). Las ecuaciones para la presión 
de vapor de las especies orgánicas y la densidad de los líquidos puros son las de Yaws 
(2003) y Yaws (2008), respectivamente. La ecuación para la presión de vapor del agua 
se tomó de Poling, Prausnitz y O’Connell (2001). Las constantes básicas de las 
sustancias puras (temperatura crítica, presión crítica, momento dipolar y radio medio de 
giro) se tomaron de Yaws (2008). El coeficiente de distribución se calculó con la siguiente 
relación termodinámica (Smith, Van Ness y Abbott, 2005): 
 * * *exp
ˆ *
l
sat sat sati
i i i i
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i
i
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p p p
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
 
 
 
              (1.1) 
La tabla 1-2 presenta las predicciones realizadas con distintos juegos de parámetros para 
el subsistema ácido + alcohol + acetato a 101,325 kPa. Exceptuando los parámetros de 
Lee H. Y. et al., (2009), en todos los casos se presenta un azeótropo de máximo punto 
de ebullición entre el ácido y el alcohol. Sólo los parámetros de Esquível y Gil (1991) 
permiten observar un azeótropo ternario del tipo silla. El UNIFAC DORTMUND 
concuerda cualitativamente con estos dos aspectos. 
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Tabla 1-1: Parámetros actualizados para el modelo NRTL y “las posibilidades” para el 
subsistema ácido acético + 1-pentanol. 
(1) + (2) A1,2 [=]K A2,1 [=]K B1,2  B2,1  α1,2 
Ácido + Alcohol: 
ELL (Esquível y Gil, 1991). 
ELVR (Lee y Liang, 1998). 
 (Okasinski y Doherty, 2000)*. 
(Lee H. Y. et al., 2009). 
 
-316,8 
-51,55 
529,2927 
41,866 
 
178,3 
117,13 
-332,9040 
150,87 
 
0,0 
0,0 
0,0 
0,0 
 
0,0 
0,0 
0,0 
0,0 
 
0,1695 
0,47 
0,30 
0,30 
Ácido + Acetato: 
ELV (Chang et al., 2005) 
 
225,39 
 
280,81 
 
0,0 
 
0,0 
 
1,65 
Ácido + Agua: 
ELV (Chang et al., 2005) 
 
87,84 
 
365,98 
 
0,0 
 
0,0 
 
1,33 
Alcohol + Acetato: 
ELV (Cepeda, 2010) 
 
-137,08 
 
315,55 
 
0,0 
 
0,0 
 
0,3015 
Alcohol + Agua: 
ELL (Esquível y Gil, 1991) 
ELLV (Lee et al., 2002) 
 
100,1 
971,47 
 
1447,5 
-785,98 
 
0,0 
-3,8261 
 
0,0 
8,6789 
 
0,298 
0,20 
Acetato + Agua: 
ELL (Lee M. J. et al., 2000)** 
ELLV (Lee et al., 2002) 
 
254,47 
652,91 
 
2221,51 
-1017,90 
 
0,0 
-0,9504 
 
0,0 
9,8484 
 
0,20 
0,20 
* La referencia original es de Gmehling y Onken (1977); ** La referencia original es de 
Sorensen y Arlt (1980). 
A la luz de la información disponible en la literatura no es posible concluir acerca del 
número de azeótropos en el subsistema ácido + alcohol + acetato; sin embrago es 
posible afirmar que existe una mayoría de trabajos en los que se predicen tres 
azeótropos (frente a los que predicen sólo uno o ninguno). Siguiendo la corriente 
principal de la literatura abierta, la estructura del equilibrio líquido – vapor para este 
subsistema es como se ilustra en la figura 1-1. Existen cuatro regiones de destilación 
definidas por cuatro fronteras termodinámicas y los lados del simplex de composición. Se 
muestran también los ramales de puntos pinch (RPP) asociado con un destilado (llamado 
D en la figura 1-1) con dos propósitos: a) para ilustrar el método para el cálculo de los 
azeótropos (consistente en trazar los RPP); b) para ilustrar la idea de cómo las 
trayectorias de destilación reversible pueden cruzar una frontera termodinámica (según la 
figura 1-1 es posible que el alimento a una columna de destilación se encuentre en la 
región II y el destilado en la región IV). 
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Tabla 1-2: Composición y temperatura de los azeótropos homogéneos calculados con 
los parámetros de NRTL de diferentes referencias a 101,325 kPa. 
 Parámetros de 
Esquível y Gil 
(1991) 
Parámetros de 
Lee y Liang (1998) 
Parámetros de 
Okasinski y 
Doherty (2000) 
UNIFAC DMD 
Mezcla 
Fracción 
molar 
T[=] 
ºC 
Fracción 
molar 
T[=]ºC 
Fracción 
molar 
T[=]ºC 
Fracción 
molar 
T[=]ºC 
Ácido 
Alcohol 
0,2517 
0,7483 
140,09 
0,0117 
0,9883 
137,81 
0,0480 
0,9520 
137,88 
0,1469 
0,8531 139,06 
Ácido 
Alcohol 
Acetato 
0,2029 
0,6168 
0,1803 
 
139,88 ------ ------ 
 
------ 
 
------ 
0,1140 
0,7768 
0,1092 
138,88 
 
Calculados por 
Tang et al (2005) 
Parámetros de 
Lee H. Y. et al 
(2009) 
Mezcla 
Fracción 
molar 
T[=] 
ºC 
Fracción 
molar 
T[=]ºC 
Ácido 
Alcohol 
0,2585 
0,7415 
140,07 ------ ------ 
Ácido 
Alcohol 
Acetato 
0,2225 
0,6108 
0,1667 
139,89 ------ ------ 
 
Existe evidencia experimental sobre las composiciones y temperaturas de los azeótropos 
para las mezclas de agua + 1-pentanol + n-amilacetato, por esta razón las observaciones 
sobre las predicciones para este sistema resultan relevantes. La tabla 1-3 ofrece una 
comparación en este sentido. Se cotejan los datos experimentales de Horsley (1973) con 
los cálculos efectuados con dos juegos de parámetros, el UNIFAC DORTMUND y los 
resultados de Tang et al (2005). Puede concluirse que desde el punto de vista topológico 
los resultados son idénticos. Exceptuando los parámetros de Lee et al (2002), los cuales 
no representan cuantitativamente la mezcla binaria agua + alcohol, los otros conjuntos de 
parámetros y el UNIFAC DORTMUND predicen de manera aceptable el equilibrio de 
fases 
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Figura 1-1: Estructura del mapa de líneas de destilación para las mezclas de ácido 
acético (1) + 1-pentanl (2) + n-amilacetato (3) generado con los parámetros de Esquivel y 
Gil (1991). 
 
Figura 1-2: Estructura del ELLV para la mezcla ternaria agua (1) + 1-pentanol (2) + n-
amilacetato (3) (parámetros: Esquível y Gil (1991); Lee M. J. et al (2000)) 
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La figura 1-2 muestra la estructura del equilibrio líquido - líquido – vapor (ELLV). Existen 
dos regiones de destilación y la separatriz termodinámica no se puede distinguir de la 
línea de vapor. En concordancia con el vector de atadura del ELL (ver figura 1-2), las 
soluciones materialmente inestables se separan en una fase abundante en agua y otra 
de composición intermedia. Los RPP ilustran la metodológica de cálculo para la 
localización de los azeótropos. Debido a la estructura del ELLV es posible que el 
alimento a una columna se encuentre en una región de destilación y el producto de 
cabeza en la otra (lo que normalmente no es posible), cruzando la frontera 
termodinámica en el decantador. 
Las figuras 1-3 y 1-4 presentan la estructura del ELLV para los dos sistemas ternarios 
restantes (agua + ácido acético + 1-pentanol y agua + ácido acético + n-amilacetato). En 
ambos casos la binodal es de tipo I y exhiben una única región de destilación. Estas 
mezclas pueden resultar interesantes en la deshidratación de las soluciones diluidas de 
ácido acético en agua por destilación azeotrópica. Debido a la mayor extensión de la 
región líquido – líquido y la menor solubilidad del acetato en el agua es mejor solvente el 
acetato que el alcohol. Los RPP ilustrados en las figuras 1-3 y 1-4 se encuentran 
asociados con un destilado localizado sobre la binodal (suponiendo que en un 
decantador de cabeza se retira como producto una porción de los refinados). En la figura 
1-3 el RPP exhibe un punto pinch del tipo tangente explicado por los dos puntos de 
retorno consecutivos. La porción del RPP comprendida entre estos dos puntos es 
inaccesible en una columna adiabática. La figura 1-4 muestra un RPP con tres puntos de 
retorno, uno se ilustra explícitamente en la figura, y los otros dos corresponden con la 
intersección del RPP y la binodal. 
 
La figura 1-5 ilustra una representación del ELLV del sistema de cuatro componentes. Se 
presentan cortes de la superficie del ELLV para diferentes porcentajes de ácido acético 
en soluciones materialmente inestables (ver figura 1-5). De manera aproximada, mezclas 
con más de 32% de ácido acético resultan materialmente estables para cualquier 
composición de las otras especies. Este aspecto puede resultar interesante porque 
significa que al efectuar la reacción de esterificación con un exceso de ácido acético 
pueden obtenerse mezclas homogéneas como producto de la reacción. Si se combina 
esta idea con elevadas conversiones de alcohol entonces los productos de la reacción se 
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encontraran en la región de destilación donde el acetato es un nodo inestable (ver figura 
1-6) permitiendo la obtención de este último como un producto de fondos. Adicionalmente 
la figura 1-5 muestra una hoja de operación para un producto de fondos (denominado B 
en la figura) homogéneo que cruza la superficie LLV terminando en el azeótropo ternario 
heterogéneo. 
 
Tabla 1-3: Composición y temperatura de los azeótropos heterogéneos calculados 
con los parámetros de NRTL de diferentes referencias a 101,325 kPa. 
 Esquível y Gil 
(1991); Lee M. J. 
et al (2000) 
Calculados por 
Tang et al 
(2005) 
Experimental 
por Horsley 
(1973) 
UNIFAC DMD 
Mezcla 
Fracción 
molar 
T[=] 
ºC 
Fracció
n molar 
T[=]º
C 
Fracció
n molar 
T[=]ºC 
Fracció
n molar 
T[=]ºC 
Agua 
Alcohol 
0,8422 
0,1578 
95,64 
0,8488 
0,1512 
95,80 
0,854 
0,146 
95,8 
0,8456 
0,1544 
95,59 
Agua 
Acetato 
0,8388 
0,1612 
95,21 
0,8304 
0,1696 
94,90 
0,834 
0,166 
95,2 
0,8428 
0,1572 
95,33 
Agua 
Alcohol 
Acetato 
0,8237 
0,0689 
0,1074 
94,84 
0,8220 
0,0488 
0,1292 
94,71 
0,847 
0,046 
0,107 
94,9 
0,8275 
0,0779 
0,0946 
94,91 
 Lee et al (2002) 
Mezcla 
Fracción 
molar 
T[=] 
ºC 
Agua 
Alcohol 
0,8818 
0,1182 
96,64 
Agua 
Acetato 
0,8383 
0,1617 
95,17 
Agua 
Alcohol 
Acetato 
0,8334 
0,0328 
0,1338 
95,03 
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Figura 1-3: Estructura del ELL para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + 1-
pentanol (3) (parámetros: Esquível y Gil (1991)) 
 
Figura 1-4: Estructura del ELLV para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + n-
amilacetato (3) (parámetros: Esquível y Gil, 1991; Lee M. J. et al., 2000) 
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La figura 1-6 muestra algunas líneas de destilación representativas de las dos regiones 
de destilación en el sistema de cuatro componentes. Para las dos regiones el azeótropo 
ternario agua + alcohol + acetato es el nodo estable; no obstante en una región el acetato 
puro es el nodo inestable (líneas color magenta) y en la otra es el azeótropo binario acido 
+ alcohol (líneas rojas). A la luz de la figura 1-6 es posible consolidar lo que se dijo en los 
comentarios de la figura 1-5: mezclas con un contenido bajo de alcohol y con 
proporciones iguales de acetato y agua (como es el caso usual en una esterificación) se 
encontraran en la región de destilación donde el acetato es un nodo inestable. 
 
Figura 1-5: Estructura del ELLV para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + 1-
pentanol (3) + n-amilacetato (4) (parámetros: los subrayados en la tabla 1-1) 
 
 
La figura 1-6 muestra algunas líneas de destilación representativas de las dos regiones 
de destilación en el sistema de cuatro componentes. Para las dos regiones el azeótropo 
ternario agua + alcohol + acetato es el nodo estable; no obstante en una región el acetato 
puro es el nodo inestable (líneas color magenta) y en la otra es el azeótropo binario acido 
+ alcohol (líneas rojas). A la luz de la figura 1-6 es posible consolidar lo que se dijo en los 
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comentarios de la figura 1-5: mezclas con un contenido bajo de alcohol y con 
proporciones iguales de acetato y agua (como es el caso usual en una esterificación) se 
encontraran en la región de destilación donde el acetato es un nodo inestable. 
Figura 1-6: Líneas de destilación para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + 1-
pentanol (3) + n-amilacetato (parámetros: los subrayados en la tabla 1-1) 
 
1.3 Conclusiones 
Sólo a través de algunas mediciones del equilibrio de fases incluyendo la reacción de 
esterificación es posible ajustar de manera realista los parámetros binarios de interacción 
para el subsistema ácido acético + 1-pentanol. 
Se realizó la caracterización termodinámica en base a los resultados más aceptados en 
la literatura: se localizaron todos los azeótropos utilizando las trayectorias de puntos 
pinch; se identificaron las regiones de destilación y se localizaron las regiones de 
miscibilidad parcial asociadas con el equilibrio líquido – líquido – vapor. 
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A partir de los resultados de la caracterización termodinámica se sugiere investigar el 
proceso de esterificación por destilación reactiva con exceso de ácido acético y utilizar el 
acetato de n-amilo como solvente en la deshidratación de ácido acético por destilación 
azeotrópica heterogénea. 
Las composiciones que resultan de la intersección de las trayectorias de destilación 
reversible (ramal de puntos pinch) asociadas con un producto de cabeza y la binodal 
líquido – líquido –vapor (o líquido – líquido) corresponden con puntos de retorno. Esta 
conclusión no es aplicable a los productos de fondos y a la luz de la literatura conocida 
por el autor no ha sido indicada previamente. 
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2. Herramientas geométricas para el análisis y 
diseño de columnas de destilación con 
mezclas azeotrópicas heterogéneas 
ternarias. 
Resumen 
En este trabajo se presentan herramientas numéricas útiles para desarrollar dos tareas 
preliminares en el diseño básico en columnas de destilación heterogénea con mezclas 
ternarias: a) localizar la región de composición de productos a reflujo finito y b) calcular el 
reflujo mínimo en torres infinitas. Como eje de los argumentos se consideran tres 
elementos geométricos: 1) los Ramales de Puntos Pinch (RPP), 2) la Frontera de 
Destilación de Pitchfork (FDP) y 3) la estructura determinada por la binodal y la línea de 
vapor. El interés principal consiste en la integración de estos elementos con las fronteras 
de destilación a reflujo total con el fin de explorar el problema del diseño conceptual. Se 
demuestra la utilidad de estos elementos resolviendo el Problema del Reflujo Mínimo 
(PRM) y localizando la región de composición de productos para tres ejemplos que 
involucran la separación de las mezclas agua + 1-pentanol + n-amilacetato y las 
deshidrataciones de mezclas acuosas de ácido acético utilizando n-amilacetato y de 
etanol utilizando benceno. Se evidencia que la estructura de las líneas de destilación a 
reflujo mínimo para las separaciones agudas satisface las regularidades observadas en 
los sistemas homogéneos. 
2.1 Introducción 
En el diseño de columnas de destilación para el fraccionamiento de mezclas 
parcialmente solubles es necesario considerar la coexistencia de dos o más fases 
líquidas en el interior de la misma y/o el uso de un decantador externo. El empleo de esta 
última unidad resulta ventajosa debido a dos aspectos: a) permite cruzar las separatrices 
termodinámicas dando lugar a productos localizados en diferentes regiones de 
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destilación y b) cuando existen altas diferencias de solubilidad, permite obtener productos 
de destilación de alta pureza. 
El diseño básico de una columna de destilación heterogénea involucra las siguientes 
tareas: 1) localizar la región de composición de productos y verificar la condición de 
separabilidad; 2) investigar las condiciones del mínimo consumo de energía (cálculo del 
reflujo mínimo) y 3) localizar la etapa de alimentación y calcular el número de etapas 
teóricas para un reflujo finito (superior al mínimo). Los métodos cortos usados en el 
diseño básico tratan principalmente las dos primeras tareas y requieren los saberes 
asociados con los siguientes elementos geométricos: a) las Trayectorias de Destilación 
Reversible (TDR) o ramales de puntos pinch; b) las fronteras de destilación a reflujo 
infinito; c) la Frontera de Destilación de Pitchfork y d) la estructura del equilibrio líquido – 
líquido – vapor (Lucia et al., 2008; Petlyuk et al., 2008; Królikowski et al., 2011; Kraemer 
et al., 2011). 
En este trabajo se presentan nuevas herramientas útiles en la aplicación de métodos 
cortos para el diseño de columnas de destilación heterogénea, haciendo énfasis en tres 
aspectos: 
 El cálculo de rectificadores con un decantador de cabeza y múltiples etapas 
heterogéneas. En este tema se mejoró la metodología propuesta por Urdaneta et al 
(2002) adicionando las condiciones suficientes para que los cálculos “hacia abajo” 
tengan una solución con dos fases líquidas. Este conocimiento es de utilidad en la 
aplicación del método de valores en la frontera formulado por Van Dongen y Doherty 
(1985) para sistemas homogéneos y generalizado por Urdaneta et al (2002) para 
cubrir el caso heterogéneo. 
 
 Un método de continuación para trazar los Ramales de Puntos Pinch (RPP) 
asociados con los productos y el alimento. La importancia de estas curvas es puesta 
en relieve ilustrando su uso en la solución del problema del reflujo mínimo para las 
separaciones agudas. En la literatura conocida por los autores, en las lenguas 
inglesa y española, no se encuentran detalles sobre la solución numérica de las 
ecuaciones pinch para sistemas heterogéneos. Para el cálculo de este tipo de 
ramales se extendió la técnica de continuación presentada por Sánchez (2011) para 
calcular trayectorias homogéneas. Para lograr esto se incluyeron las relaciones del 
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equilibrio líquido – líquido (ELL) y el análisis de estabilidad material de Michelsen 
(1982a, 1982b) en el grupo de ecuaciones que describen un pinch homogéneo. 
 
 Un método de continuación para trazar la Frontera de Destilación de Pitchfork (FDP). 
La importancia de esta frontera es subrayada en la localización de la región de 
composición de productos (o región de corbatín) para destilados heterogéneos y 
reflujos finitos. Aunque la FDP ha sido investigada por algunos autores (Davydyan et 
al., 1997; Krolikowski, 2006; Królikowski et al., 2011) el tratamiento de las 
ecuaciones para implementar una solución numérica no ha sido abordado.  
 
Las herramientas se ejemplifican para tres casos complejos de especial interés industrial: 
la deshidratación de la mezcla agua - ácido acético - n-amilacetato, la separación de 
mezclas de agua + 1-pentanol + n–amilacetato y la deshidratación de la mezcla agua - 
etanol - benceno. 
2.2 Algunos aspectos básicos para rectificadores con 
múltiples etapas heterogéneas 
La figura 2-1 ilustra una sección de rectificación con un decantador de cabeza que 
separa una solución materialmente inestable a su temperatura de burbuja. El reflujo 
corresponde una mezcla bifásica con una proporción específica de extractos a refinados. 
Las condiciones necesarias para que esta configuración resulte posible son discutidas en 
la literatura (Pham et al., 1989; Urdaneta et al., 2002; Kraemer et al., 2011) e incluyen: a) 
para que los productos del condensador resulten en una mezcla bifásica la composición 
del vapor efluente de la segunda etapa deberá localizarse en el interior de la envolvente 
LLV y b) para que el líquido efluente de la etapa m resulte en una mezcla bifásica se 
requiere que el vapor efluente de la misma etapa se encuentre localizado sobre la línea 
de vapor. 
Un cálculo “hacia abajo” en la sección de rectificación requiere especificar: la presión de 
operación (p); la composición del vapor efluente de la etapa 2 ({yi,2}) o en forma 
alternativa la composición del destilado ({xi,D}) y la relación de reflujo (r). Adicionalmente, 
en el caso de utilizar múltiples etapas heterogéneas, deberá especificarse el número de 
estas y la fracción de extractos (ψ) en el efluente líquido de la última etapa heterogénea 
(Urdaneta et al., 2002; Kraemer et al., 2011).  
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Si la etapa m+1 es heterogénea, las ecuaciones para la línea de destilación 
corresponden con la siguiente secuencia (Pham et al., 1989; Wasylkiewicz, 1999; 
Urdaneta et al., 2002): 
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Si la etapa m+1 es homogénea la secuencia para la línea de destilación es como sigue 
(Julka y Doherty, 1993; Petlyuk, 2004): 
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Figura 2-1: Representación de la sección de rectificación 
 
2.3 Determinación del número máximo de etapas 
heterogéneas como una función de la relación de 
reflujo 
La especificación del número de platos heterogéneos no es arbitraria porque se 
encuentra limitada por un valor máximo que es función de la relación de reflujo. Para 
demostrar esto considere el uso de un rectificador para la separación de las soluciones 
de ácido acético en agua utilizando como solvente n-amilacetato. La figura 2-2(a) 
muestra la estructura del equilibrio LLV y los resultados de los cálculos para las primeras 
cuatro etapas en una sección de rectificación cómo la representada en la figura 2-1. 
Desde el punto de vista algorítmico el proceso es el siguiente: 
 Especificar la presión de operación, la relación de reflujo, la fracción de extractos en 
la última etapa heterogénea y la composición del vapor en el plato 2 de tal manera 
que esta se encuentre localizada sobre la línea de vapor y en el interior de la 
envolvente LLV (figura 2-2(a)). 
 
VT 
yi,2 
LT  
zi,1  
D  
xi,D  
QC  
VT  
yi,m+1  
LT  
zi,m  
(ψ1)*LT  
Extracto 
(1-ψ1)*LT  
Refinado 
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 Si el condensador total entrega un líquido saturado calcular la temperatura de 
burbuja del efluente; si entrega un líquido sub-enfriado calcular el ELL a la 
temperatura de salida del condensador. Los resultados determinan la línea de 
reparto en el condensador y por lo tanto la composición de los refinados (el 
destilado) y los extractos. 
 
 Revisar que la relación de reflujo especificada sea mayor o igual a la relación entre 
las cantidades de extractos y refinados en el decantador. Para la configuración 
correspondiente con la figura 2-1 esta condición es evidente y obligatoria (Pham et 
al., 1989; Pham y Doherty, 1990a). El no cumplimiento de esta restricción daría lugar 
a un destilado heterogéneo y un reflujo homogéneo. Verificar este aspecto es 
sencillo aplicando la regla de la palanca en el decantador: 
 
,1 ,2
,2 ,1
RE
i i
R E
i i
x yL
L y x


 

                (2-3) 
r                    (2-4) 
 Resolver la ecuación (1.1) para la composición global de la primera etapa (la 
composición global del reflujo). A continuación resolver también la ecuación (1.2) 
para la fracción de extractos en la corriente de reflujo. 
 
 Para la etapa 2 o siguientes (m≥2): investigar la solución del conjunto de ecuaciones 
(1). Si existe una solución con 0 ≤ ψm ≤ 1, la etapa m+1 puede ser heterogénea ya 
que la composición del vapor de la etapa m+1 se localiza sobre la línea de vapor 
(Urdaneta et al., 2002; Kraemer et al., 2011). Sí no existe una solución con sentido 
físico o ninguna solución, significa que la etapa m+1 es homogénea porque la 
composición del vapor efluente de la misma no puede localizarse sobre la línea de 
vapor para ningún valor de ψm.ε [0 1] (Urdaneta et al., 2002; Kraemer et al., 2011). 
En este último caso, la etapa m+1 se calcula con el conjunto de ecuaciones (2) y la 
etapa m se calcula con el conjunto de ecuaciones (1) para la especificación de 
diseño relacionada con la fracción de extractos. Por ejemplo en la figura 2-2(a) se 
presenta una situación en la que el grupo de ecuaciones (1) tiene solución para m=2 
localizando {yi,3} sobre la línea de vapor, sin embargo, no tiene solución para m=3 y 
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en consecuencia {yi,4} no podrá localizarse sobre la línea de vapor. Con esto el 
líquido efluente del plato 4 es materialmente estable y se encuentra fuera de la 
binodal. 
 
Considerando el caso ilustrado en la figura 2-2(a) puede establecerse que el máximo 
número de platos heterogéneos es de 3. No es fácil obtener este resultado a priori. De 
hecho el algoritmo descrito puede considerarse cómo un método para determinar el 
número máximo de platos heterogéneos. La principal dificultad radica en establecer las 
condiciones en las cuales las ecuaciones (1) tienen solución. Urdaneta et al., (2002) 
señaló un aspecto importante: si la solución existe, la línea de balance global sobre la 
sección de rectificación corta la línea de vapor. Sin embargo, este hecho no es suficiente 
para determinar si el sistema de ecuaciones (1) tiene solución porque lo contario no es 
cierto. Por ejemplo en la figura 2-2(b) la composición del vapor en el plato 4 no se 
localiza sobre la línea de vapor aunque la recta del balance global incluyendo los tres 
primeros platos la intercepta. Debido a que las especificaciones para las figuras 2-2(a), 2-
2(b) y 2-2(c) se diferencian únicamente en la relación de reflujo, es fácil concluir que el 
máximo número de platos heterogéneos es una función de este. En el caso particular 
estudiado, la etapa 3 solo puede ser heterogénea en el dominio 0,3138 ≤ r ≤ 5,4359. 
Para r < 0,3138 las ecuaciones (1) sólo tienen solución en el sentido del flash negativo 
(Whitson y Michelsen, 1989). Para r > 5,4359 el conjunto de ecuaciones (1) no tiene 
solución porque la recta de balance no corta la línea de vapor. 
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Figura 2-2:  Regularidades geométricas en una sección de rectificación con cuatro 
platos teóricos (tres heterogéneos + uno homogéneo) para el sistema agua + ácido 
acético + n-amilacetato a 101,325 kPa: (a) r = 1; (b) r = 0,3138; (c) r = 5,4359 
 
 
(a) 
 
(b) 
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(c) 
 
De la comparación de las figuras 2-2(a), 2-2(b) y 2-2(c) es posible reconocer una 
condición suficiente para que el conjunto de ecuaciones (1) tenga una solución: el 
reflujo especificado debe encontrarse en el dominio r* ≤ r ≤ r**, siendo r* la relación de 
reflujo necesaria para que el líquido de la etapa m se encuentre constituido 
únicamente por la fase de extractos (nótese que en la figura 2-2(b) ψ2 = 1 debido a 
que la composición del líquido en el plato 2 (Z2) coincide con un punto sobre la 
binodal) y r** la relación de reflujo más alta en la que la recta de balance incluyendo 
las primeras m etapas intercepta la línea de vapor (nótese que en la figura 2-2(c) esto 
ocurre cuando la composición del vapor en la etapa 3 se encuentra sobre el final de la 
línea de vapor y por lo tanto el líquido de la etapa 3 se encuentra localizado sobre el 
punto crítico de la envolvente LLV). Sí la línea de atadura del ELL en la etapa m corta 
la línea de balance entonces r**=∞. 
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2.4 Trayectorias de puntos pinch y el problema del 
reflujo mínimo 
La figura 2-3 muestra la representación completa de una columna de destilación con un 
decantador de cabeza y un destilado homogéneo constituido por una porción de los 
refinados. El Problema del Reflujo Mínimo (PRM) tiene lugar cuando se especifica una 
separación que cumpla con los balances de materia globales sobre la columna ({wi},{xi,D} 
y {xi,B} se encuentran sobre una línea recta). La tarea consiste en calcular el mínimo valor 
de la relación de reflujo para el cual la separación es posible. 
La topología ofrecida por las líneas de destilación en la condición del reflujo mínimo 
depende del tipo de separación (Lucia et al., 2008; Kraemer et al., 2011). Las 
separaciones indirectas/directas se caracterizan por la existencia de dos zonas de 
composición constante aproximadamente colineales con la alimentación: 1) el punto 
pinch de alimentación localizado justo abajo de la etapa de alimentación en la sección de 
agotamiento (o justo arriba, en la sección de rectificación); 2) el punto pinch silla 
localizado en la sección opuesta a aquella donde se encuentra el pinch de alimentación y 
en una “posición intermedia” entre la etapa de alimentación y el producto. Esta 
regularidad fue observada por primera vez en el trabajo de Levy et al. (1985) y es 
explotada en el método del volumen cero propuesto por Julka y Doherty (1990). Aunque 
la condición de colinealidad no es completamente rigurosa, porque se obtuvo bajo la 
hipótesis de flujo molar constante (conocida en el inglés como hipótesis CMO por ser 
acrónimo para Constant Molar Overflow), permite observar la posibilidad de expresar la 
solución del PRM a través de relaciones geométricas entre los dos puntos pinch activos y 
la alimentación. De hecho, las estrategias más representativas para tratar el PRM en las 
separaciones directas/indirectas permiten calcular el reflujo mínimo sólo después de 
localizar el pinch de alimentación y el pinch silla; este es el caso de los criterios del 
ángulo mínimo (Koehler et al. 1991) y del ángulo de alimentación (Kraemer et al., 2011). 
Más aún, existen métodos fundamentados en el cálculo de todos los puntos pinch 
(activos e inactivos); este es el caso de los métodos de los cuerpos de rectificación 
(Bausa et al., 1998) y de la región de destilación continua (Urdaneta et al., 2002). Para 
las separaciones intermedias (aquellas en las cuales los productos se encuentran 
localizados sobre los lados del espacio de composiciones o sobre una frontera de 
destilación) en sistemas ternarios, la condición del reflujo mínimo también se caracteriza 
a partir de los puntos pinch asociados con los productos de destilación (Petlyuk, 1998; 
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Petlyuk y Danilov, 1998; Petlyuk, 2004; Danilov et al., 2007; Kraemer et al., 2011). Las 
separaciones indirectas/directas más las intermedias constituyen las separaciones 
agudas (Petlyuk y Danilov, 1998; Petlyuk, 2004) y es bien sabido que el PRM para este 
tipo de separaciones puede ser resuelto en su totalidad a través de un análisis de puntos 
pinch (Urdaneta et al., 2002; Petlyuk, 2004; Danilov et al., 2007; Kraemer et al., 2011). 
Por el contrario, el cálculo del reflujo mínimo de las separaciones no agudas (donde 
ambos productos contienen todos los componentes) no necesariamente coincide con una 
zona de composición constante y requiere métodos que no supongan la existencia de un 
pinch de alimentación como condición necesaria para el mínimo consumo de energía. A 
este respecto son importantes los criterios del ángulo mínimo (Koehler et al., 1991), de la 
línea de agotamiento más corta (Lucia et al., 2008) y del ángulo de alimentación 
(Kraemer et al., 2011). No obstante, para el caso de las mezclas ternarias es frecuente 
encontrar un pinch de alimentación (Kraemer et al., 2011) y por lo tanto las herramientas 
para el estudio de las separaciones agudas resultan aplicables. 
 
Cálculos rigurosos indican que la hipótesis CMO en el caso de las separaciones agudas 
resulta en una buena aproximación cuando la alimentación se introduce a la columna 
como un líquido saturado (Urdaneta et al., 2002; Kraemer et al., 2011). Para los 
alimentos parcialmente vaporizados esta aproximación puede ser insegura y resulta 
conveniente eliminarla para tener en cuenta la posibilidad de la variación del flujo molar a 
lo largo de la columna. Debido a que el presente estudio tiene como objetivo principal la 
integración de distintos elementos geométricos con el fin de explorar el diseño conceptual 
de las separaciones agudas, se consideró razonable mantener la hipótesis CMO 
utilizando siempre un líquido saturado para la alimentación. Este tipo de separaciones 
permite sintetizar secuencias de destilación con un número reducido de columnas y bajos 
flujos de recirculación. Adicionalmente juega un rol esencial en la etapa de pre-síntesis 
como herramienta de análisis para la selección de los solventes de la destilación 
azeotrópica (Petlyuk, 1998; Petlyuk, 2004). 
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Figura 2-3: Configuración para una columna con un decantador de cabeza 
 
2.4.1 Trazado de los RPP 
Las ecuaciones que describen una sub-sección de composición constante con infinitas 
etapas bajo la hipótesis CMO son las siguientes (Królikowski, 2006; Lucia et al. 2008; 
Królikowski, Królikowski y Wasylkiewicz, 2011): 
Para la sección de rectificación: 
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Para la sección de agotamiento: 
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Sí la solución líquida es materialmente estable las ecuaciones pinch deben completarse 
con las relaciones del equilibrio líquido – vapor (ELV): 
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Para soluciones materialmente inestables las expresiones (5) y (6) se completan con las 
relaciones del ELLV: 
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En el trabajo de Sánchez (2011) se define una curva paramétrica (en la relación de 
reflujo o de rehervido) que incluye las relaciones de ELV: 
 , 0G X   ,               (2-9.1) 
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Siendo λ=s para la sección de agotamiento y λ=r para la sección de rectificación. La curva 
(9.1) es “deformada” para obtener una versión diferencial implícita en función de la 
longitud de arco (ℓ).  
0
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X d
ddX d
dd d
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La solución del conjunto de ecuaciones diferenciales es tratada con una estrategia del 
tipo predictor – corrector (Allgower y Georg, 1990; Seydel, 2010). Para jacobianas 
(∂G/∂X) no singulares el vector tangente en (10) se calcula en forma exacta con la 
eliminación de bloques de Keller (Lin et al., 1987; Sánchez, 2011). Para jacobianas 
cercanamente singulares se obtiene con la descomposición ortogonal de Householder 
(Allgower y Georg, 1990; Kincaid y Cheney, 1994; Seydel, 2010). También es frecuente 
una aproximación a través del vector secante conectando dos soluciones consecutivas 
sobre la deformación (Wasylkiewicz et al., 1999 y 2003; Seydel, 2010). Utilizando un 
“Euler – Predictor”: 
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El proceso de corrección es efectuado sobre el sistema aumentado con la forma discreta 
de la parametrización en función de la longitud de arco (Seydel, 2010): 
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Utilizando un “Newton Raphson – Corrector” sobre (12): 
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Este tratamiento resulta fácilmente generalizable para puntos pinch heterogéneos 
cambiando (9.2) y (9.3) por las siguientes definiciones: 
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Esta propuesta sigue de cerca el trabajo desarrollado por Fidkowski et al. (1991) para 
calcular ramales homogéneos. No obstante, este trabajo incluye dos diferencias en 
relación a la formulación de estos autores: 1) la curva paramétrica incluye de manera 
explícita las relaciones de equilibrio de fases, evitando la solución completa del ELV para 
calcular la jacobiana, o la necesidad de derivar implícitamente como en Poellmann y 
Blass (1994); 2) debido a que el parámetro de continuación es la relación de reflujo (o de 
rehervido) y no su inverso, el trazado de un ramal no inicia sobre los puntos fijos a reflujo 
infinito (azeotrópos y componentes puros) como en el caso de Fidkowski et al. (1991); de 
hecho Sánchez (2011) sugiere que los RPP pueden ser utilizados para localizar los 
azeotrópos de un sistema. 
Para trazar el RPP asociados con el alimento (necesario en la localización de la región 
de composición de productos) se cambia la composición de los productos (xi,B y xi,D) en 
las ecuaciones (5) y (6) por la composición del alimento (wi). Esto es equivalente a tratar 
el alimento como un destilado con la expresión (5) y también como un producto de 
fondos con (6) (Davydyan et al. 1997; Castillo et al., 1998). 
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2.4.2 Ejemplos orientados al cálculo del reflujo mínimo 
Los ejemplos estudiados en esta sección son representativos de los escenarios más 
frecuentes durante el diseño básico de columnas de destilación azeotrópica heterogénea 
para mezclas ternarias: a) la solución del PRM corresponde con una columna donde las 
secciones de rectificación y agotamiento contienen infinitas etapas (existencia de un 
pinch de alimentación en una sección y un pinch silla en la otra); b) el reflujo mínimo 
corresponde con una columna donde una sección es infinita y la otra finita; c) la solución 
del PRM corresponde con una columna finita. En todos los casos presentados el proceso 
general de cálculo fue el siguiente: 1) localización de los RPP asociados con los 
productos; 2) identificación de las secciones del RPP del tipo silla; 3) aproximación del 
reflujo mínimo aplicando el criterio de colinealidad (Levy et al., 1985; Julka y Doherty, 
1990); 4) cálculo exacto del reflujo mínimo aplicando el método del punto pinch de 
alimentación (Kraemer et al., 2011). 
 
Tabla 2-1: Parámetros del modelo NRTL para las mezclas agua + ácido acético + 1-
pentanol y agua + 1-pentanol + n-amilacetato 
(1) + (2) A1,2 [=]K A2,1 [=]K α1,2 
Ácido + Acetato: 
ELV (Chang et al., 2005) 
225,39 280,81 1,65 
Ácido + Agua: 
ELV (Chang et al., 2005) 
87,84 365,98 1,33 
Alcohol + Acetato: 
ELV (Cepeda, 2010) 
-137,08 315,55 0,3015 
Alcohol + Agua: 
ELL (Esquível y Gil, 1991) 
100,1 1447,5 0,298 
Acetato + Agua: 
ELL (Lee et al., 2000)* 
254,47 2221,51 0,20 
* La referencia original es de Sorensen y Arlt (1980) 
 
En los resultados presentados en figuras y tablas la fase gaseosa es tratada con la teoría 
química (Hayden y O’Connell, 1975; Prausnitz, Lichtenthaler y Azevedo, 2000) y los 
parámetros de asociación y solvatación reportados por Prausnitz et al. (1980). La no 
idealidad de la fase líquida es tratada como sigue: a) para los sistemas agua + ácido 
acético + 1-pentanol y agua + 1-pentanol + n-amilacetato con el modelo NRTL (Renon y 
Prausnitz, 1968) y los parámetros binarios de interacción dados en la tabla 2-1; b) para 
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las mezclas de benceno + etanol + agua con el UNIFAC Dortmund (Weidlich y Gmehling, 
1987; Gmehling, Li y Schiller, 1993; Jakov et al., 2006). Las ecuaciones para la presión 
de vapor de las especies orgánicas y la densidad de los líquidos puros son las de Yaws 
(2003 y 2008), respectivamente. La ecuación para la presión de vapor del agua se tomó 
de Poling et al. (2001). Las constantes básicas de las sustancias puras (temperatura 
crítica, presión critica, momento dipolar y radio medio de giro) se tomaron de Yaws 
(2008). 
 2.5.2.1. Agua + Ácido acético + n-amilacetato  
El ejemplo corresponde a la separación especificada en la tabla 2-2 y representada por la 
línea recta que conecta los puntos F, D y B en la figura 2-4. Esta situación puede 
originarse cuando se emplea n-amilacetato como solvente para deshidratar soluciones 
concentradas de ácido acético. Se considera que el alimento especificado en la tabla 2-2 
es resultado de mezclar el acetato con una solución de ácido y agua. Se trata de una 
separación intermedia que cumple con todas las regularidades esperadas para una 
separación directa/indirecta. Presenta un punto pinch silla en la sección de rectificación y 
un pinch de alimentación en la sección de agotamiento. Estos dos puntos son 
aproximadamente colineales con la alimentación (ver figura 2-5 para mayor claridad). 
 
Tabla 2-2: Especificaciones para la separación de una mezcla de agua + ácido acético + 
n-amilacetato (ver figuras 2-4 y 2-6) a 101,325 kPa y el alimento como líquido saturado. 
Componente Alimento Destilado Fondos 
Agua 0,24025 0,80081 0,00001 
Ácido 0,68845 0,19485 0,89999 
Acetato 0,07130 0,00434 0,10000 
 
La figura 2-4 incluye tres elementos geométricos usuales en un análisis conducente a 
calcular el reflujo mínimo para columnas con un número infinito de etapas: 1) las 
trayectorias de destilación reversible (o los ramales de puntos pinch accesibles) 
correspondientes con los productos; 2) la línea de vapor y la binodal asociada; 3) las 
curvas de volatilidad igual a la unidad. La utilidad de cada uno de estos aspectos es 
como sigue: 
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1) Los RPPA determinan los nodos y sillas accesibles a las líneas de destilación. Por 
ejemplo, en acuerdo con la figura 2-4, el RPPA del destilado presenta dos puntos de 
retorno y en consecuencia, la sección de rectificación admite la posibilidad de contener 
una zona de composición constante del tipo silla (observe que la línea de destilación de 
la sección de rectificación pasa por un punto silla sobre el RPPA antes de alcanzar la 
etapa de alimentación) y la trayectoria de puntos pinch, asociada con el producto de 
fondos, sólo contiene nodos estables. A partir de estas observaciones se puede concluir 
que el PRM sólo tiene solución (con un número infinitas etapas) en el intervalo 
correspondiente con los puntos de retorno (0,3912 < rmin < 6,1208). En el subdominio 
0,3912 < r < 6,1208 las ecuaciones pinch tienen tres soluciones: dos nodos estables y un 
nodo silla que determina el reflujo mínimo (en la figura 2-4 se muestra la composición de 
estas tres soluciones para r = rmin = 1,2144). Debido a la multiplicidad de soluciones del 
conjunto (9) es necesario realizar un análisis de estabilidad para clasificarlas en nodos y 
sillas. 
2) La binodal LLV limita las posibles líneas de balance para el decantador de cabeza y la 
pureza del destilado (los refinados). El vapor en equilibrio con las dos fases líquidas en 
un plato heterogéneo se localiza sobre la curva del vapor y, por lo tanto, la posibilidad de 
obtener múltiples etapas heterogéneas requiere que una porción del perfil de 
composiciones del vapor coincida con esta curva. 
3) Las líneas de volatilidad igual a la unidad dividen el espacio de composiciones en 
regiones de acuerdo con diferentes órdenes para la volatilidad relativa. Por ejemplo, en la 
figura 2-4, para los líquidos que se encuentran abajo de la línea agua/acetato  
αacetato> αagua> αácido (región III); para los líquidos arriba de la curva ácido/acetato  
αagua> αácido> αacetato (región I); y para los líquidos entre las dos curvas de isovolatilidad 
αagua> αacetao> αácido (región II). Las implicaciones de este aspecto son más claras si 
adicionamos la restricción de sólo utilizar una etapa heterogénea (el decantador). En este 
caso, la composición del vapor en el plato 2 debe encontrarse en la región III para 
satisfacer la condición de separabilidad (intersección de los perfiles de rectificación y 
agotamiento). En las otras regiones el diseño es imposible. Si el acetato es el más 
pesado (región I) las líneas de destilación no bifurcan y si el acetato es el componente de 
volatilidad intermedia (región II) los perfiles bifurcan antes de interceptar la sección de 
agotamiento (ver figura 2-6). 
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Figura 2-4: Líneas de destilación en la condición del reflujo mínimo para la separación 
especificada en la tabla 2-2 (rmin = 1,2144) 
 
 
Figura 2-5: Ampliación de la esquina derecha del espacio de composiciones para la 
figura 2-4. Se observa colinealidad aproximada entre el pinch silla, el pinch de 
alimentación y la composición del alimento 
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 Figura 2-6: Forma cualitativa de los posibles perfiles en la sección de rectificación para 
una columna homogénea con un decantador de cabeza. La separación de F en D y B 
sólo es posible para r>6,121 
 
Observe que el reflujo mínimo no corresponde con un número infinito de etapas debido a 
que se encuentra controlado por un punto pinch del tipo tangente (el punto de retorno 
para el cual r = 6,121). En la figura 2-6 se muestra la forma de las líneas de destilación 
de la sección de enriquecimiento según la localización del vapor de la etapa 2: el perfil 
rojo es representativo para un vapor en la región I, es claro que no puede interceptar el 
RPPA del producto de fondos y el diseño es imposible; los perfiles azules son 
representativos para vapores en la región II, se observa que algunas líneas de destilación 
pueden pasar por un punto silla sobre el RPPA del destilado y después interceptar el 
RPPA del fondo antes de alcanzar su nodo estable sobre el lado agua – ácido (por 
ejemplo la línea con r = 0,390 en la figura 2-6), sin embargo, la intersección ocurre en la 
región heterogénea y en un valor del reflujo inferior al mínimo; los perfiles verdes son 
representativos para un vapor en la región III y constituyen las únicas trayectorias en las 
que la separación es posible (para r>6,121) cuando se impone la restricción de permitir la 
separación de la fase líquida sólo en el decantador. 
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Un segundo caso sobre la mezcla agua + ácido + alcohol se especifica en la tabla 2-3 y 
puede visualizarse en la figura 2-7. Se trata de una separación aproximadamente directa. 
Observe que la curva de isovolatilidad ácido/acetato se superpone al RPPA del destilado. 
Este comportamiento de la destilación reversible para las separaciones 
directas/indirectas fue subrayado por Petlyuk y Danilov (2001) y explica por qué las 
líneas de volatilidad igual a la unidad son las fronteras de las regiones de destilación 
reversible (Petlyuk y Danilov, 2001; Petlyuk, 2004; Petlyuk et al., 2008). En este caso, 
igual que en el primer ejemplo: a) la relación de reflujo sólo puede ser minimizada 
empleando múltiples etapas heterogéneas (3 en la figura 2-4 y en la figura 2-7); b) 
cuando la destilación se efectúa en una columna homogénea con un decantador de 
cabeza la separación se encuentra controlada por un punto pinch del tipo tangente y el 
reflujo mínimo corresponde con una columna finita (nótese que en el caso especificado 
en la tabla 2-3, si la columna es homogénea la condición de separabilidad sólo se 
satisface para r>8,9991). 
Tabla 2-3: Especificaciones para la separación de una mezcla de agua + ácido acético + 
n-amilacetato (ver figura 2-7) a 101,325 kPa y el alimento como líquido saturado 
Componente Alimento Destilado Fondos 
Agua 0,29963 0,99873 0,00001 
Ácido 0,63000 0,00001 0,89999 
Acetato 0,07037 0,00126 0,10000 
 
Resulta evidente al contrastar las figuras 2-4 y 2-7 que la separación de alimentos 
heterogéneos localizados en la región III de destilación reversible (cuestión interesante 
en la destilación azeotrópica de soluciones diluidas de ácido acético en agua) sólo será 
posible en columnas con múltiples platos heterogéneos en las dos secciones. 
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Figura 2-7: Líneas de destilación en la condición del reflujo mínimo para la separación 
especificada en la tabla 2-3 (p=101,325 kPa; rmin = 1,5105) 
 
 
 2.5.2.2. Agua + 1-pentanol + n-amilacetato 
El ejemplo se especifica en la tabla 2-4. Este sistema puede originarse en los procesos 
productivos de n-amilacetato basados en la reacción de esterificación del ácido acético, 
bien sea por destilación reactiva o por un proceso secuencial que use la destilación para 
efectuar la etapa de separación (Chiang et al., 2002; Tang et al.,2005). La figura 2-8 
muestra algunos aspectos que deben ser considerados en el análisis de las posibilidades 
de separación de un alimento específico: a) la binodal LLV es del tipo II en acuerdo con 
la clasificación de Treybal (1968) y debido a la baja solubilidad del acetato y el alcohol en 
el agua, la curva de los refinados se encuentra localizada muy cerca del agua pura (ver 
figura 9); b) existen seis regiones de diferentes ordenes de volatilidad y las posibilidades 
de separación para mezclas en la misma región son cualitativamente similares (en el 
ejemplo 3 la atención se encuentra sobre alimentos localizados en la región III); c) la 
línea de atadura del azeótropo ternario juega un rol importante limitando la ubicación de 
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las rectas de reparto en el decantador (Urdaneta et al., 2002). Por ejemplo, los alimentos 
en la región III no se puede separar si la composición del destilado se encuentra a la 
izquierda de esta línea, o de forma equivalente, cuando la recta de balance global corta 
la línea de atadura del azeótropo (Urdaneta et al., 2002).  
Las especificaciones en la tabla 2-4 se formularon teniendo en cuenta estos aspectos 
(debido a que el alimento se localiza en la región III, el destilado se escogió a la derecha 
de la línea de atadura del azeótropo y sobre la curva de los refinados). 
 
Tabla 2-4: Especificaciones y puntos pinch activos para la separación de una mezcla de 
agua + 1-pentanol + n-amilacetato (ver figura 2-10) a 101,325 kPa y el alimento como 
líquido saturado. 
 Agua Alcohol Acetato 
Alimento 0,19835 0,48147 0,32018 
Destilado 0,99169 0,00740 0,00091 
Fondos 0,00001 0,59999 0,40000 
Pinch de alimentación * 0,19778 0,48006 0,32216 
Pinch de alimentación ** 0,19774 0,48008 0,32218 
Pinch silla ** 0,15390 0,36378 0,48232 
* Correspondiente al reflujo mínimo (rmin = 0,3036);  
** Correspondiente con la condición de colinealidad (r = 0,3033) 
 
La figura 2-10 muestra las líneas de destilación en la condición del reflujo mínimo para la 
separación formulada en la tabla 2-4. Después de utilizar el método del volumen cero 
(Julka y Doherty, 1990) o el criterio del ángulo mínimo (Koehler et al., 1991) se obtiene 
una relación de reflujo de r = 0,3033, sin embargo, a este nivel de energía no se satisface 
la condición de separabilidad. Para demostrar esto se calculó el perfil de la columna de la 
siguiente forma: a) la sección de agotamiento: iniciando en el fondo y procediendo 
recursivamente hacia arriba hasta alcanzar el punto pinch de alimentación; b) la sección 
de rectificación: iniciando justo arriba de la etapa de alimentación y procediendo 
recursivamente hasta alcanzar el nodo estable de la sección o satisfacer la condición de 
separabilidad (lo que ocurra primero). Para r = 0,3033 el perfil de la sección de 
rectificación pasa por un punto silla y termina sobre un nodo estable sin cortar la línea de 
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atadura del decantador. El valor correcto del reflujo mínimo (rmin = 0,3036) se calculó con 
el método del punto pinch de alimentación (Kraemer et al., 2011) y es claro que no 
existen zonas de composición constante en la sección de rectificación (ver figura 2-11 
para r = 0,3036). Este resultado permite afirmar que la separación tratada no puede 
clasificarse como directa. 
 
Figura 2-8: Líneas de uni-volatilidad y regiones de diferentes órdenes de volatilidad en 
las mezclas de agua + ácido acético + n – amilacetato a 101,325 kPa 
 
 
En este ejemplo (ver figuras 2-10 y 2-11) no se requieren múltiples etapas heterogéneas 
para minimizar el reflujo (sólo el decantador). El empleo de varios platos heterogéneos 
aumentaría la relación de reflujo en relación a rmin = 0,3036. No es posible formular 
“exactamente” la separación directa porque no existe una línea de atadura que origine un 
destilado con un RPPA coincidente con la curva de isovolatilidad alcohol/acetato. 
Para el análisis de las figuras 2-8 y 2-10 es importante tener en cuenta que la separatriz 
termodinámica coincide muy de cerca con la línea de vapor y por ello no se incluye una 
convención adicional en estas figuras para indicar la separatriz. En concordancia con 
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esto debe ser claro que los productos de destilación para la separación especificada en 
la tabla 2-4 se encuentran localizados en diferentes regiones de destilación. El uso del 
decantador permite cruzar la frontera termodinámica y ampliar las posibilidades de 
separación. 
Figura 2-9: Ampliación de la esquina izquierda en la figura 2-8. Se observa que la curva 
de los refinados corresponde a una alta pureza de agua 
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Figura 2-10: Líneas de destilación en la condición de reflujo mínimo para la separación 
especificada en la tabla 2-4. Para r = 0,3033 la separación es imposible 
 
 
Figura 2-11: Ampliación de la figura 2-12 en la zona donde se localiza el perfil de la 
sección de rectificación. Se observa que el reflujo mínimo no satisface las regularidades 
de las separaciones directas/indirectas 
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 2.5.2.3. Benceno + etanol + agua 
La deshidratación de etanol utilizando solventes que originan regiones de solubilidad 
limitada es un problema clásico de la destilación azeotrópica heterogénea (Urdaneta et 
al., 2002; Ling et al., 2003; Skouras y Skogestad, 2005; Luyben, 2006; Kraemer et al., 
2011). Aunque en la práctica el uso de benceno se encuentra limitado por su toxicidad y 
costo (Urdaneta et al., 2002), este sigue teniendo importancia académica porque permite 
ilustrar algunos de los principios fundamentales sobre la síntesis de secuencias de 
destilación y el diseño de columnas que operan en condiciones “especiales” explotando 
la curvatura de las separatrices termodinámicas (ver sección 3) o las posibilidades de 
separación que ofrece el decantador. Para exponer las ideas en un contexto considere la 
secuencia de destilación presentada en la figura 2-12: una solución binaria de etanol + 
agua es separada completamente utilizando benceno en un proceso con dos columnas 
“cerrado” en el solvente. 
El ejemplo explica la solución del PRM para la columna 2 en la secuencia ilustrada en la 
figura 2-12. Las composiciones del alimento y los productos se especifican en la tabla 2-
5. Las líneas de destilación en la condición del reflujo mínimo se presentan en la figura 2-
13. 
 
Tabla 2-5: Especificaciones y puntos pinch activos para la separación de una mezcla de 
benceno + etanol + agua (ver figura 2-13) a 101,325 y el alimento como líquido saturado. 
 Benceno Etanol Agua 
Alimento 0,010345 0,862953 0,126702 
Destilado 0,047025 0,377094 0,575881 
Fondos 0,000000 0,999990 0,000010 
Pinch de alimentación 0,374594 0,556050 0,069356 
Pinch silla 0,573707 0,387052 0,039241 
 
Algunos aspectos pueden subrayarse: 1) los productos (B y D) se localizan en diferentes 
regiones de destilación porque la línea de balance global de la columna cruza la 
separatriz termodinámica entre las regiones II y III (ver figura 2-13); 2) el destilado y el 
reflujo se encuentran localizados en diferentes regiones de destilación porque la línea de 
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balance en el decantador cruza la separatriz termodinámica entre las regiones I y II; 3) la 
condición de separabilidad se satisface porque el perfil de composiciones del líquido en 
la sección de rectificación cruza la separatriz termodinámica entre las regiones I y III. 
Estos tres aspectos también son observables en los resultados de Urdaneta et al (2002) 
y Kraemer et al (2011) en sistemas con topología similar (ciclohexano + etanol + agua y 
ciclohexano + isopropanol + agua). 
 
Figura 2-12: Secuencia básica para la deshidratación de etanol utilizando benceno y 
columnas simples de destilación 
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Figura 2-13: Reflujo mínimo para la separación especificada en la tabla 2-5 (rmin = 
10,619) 
 
 
En acuerdo con la figura 2-13 se requieren dos etapas heterogéneas para minimizar el 
reflujo. La consideración de múltiples platos heterogéneos aumenta el espectro de 
diseños factibles. La elección de un único plato heterogéneo como en Ryan y Doherty 
(1989) y Pham et al., (1989) restringe los perfiles de la sección de rectificación a las 
regiones II y III como consecuencia de localizar la composición del vapor ({yi,2}) entre las 
fronteras termodinámicas que limitan la región III. Los resultados del trabajo de Urdaneta 
et al (2002) y Kraemer et al (2011) también son consistentes con la observación anterior. 
2.5 Frontera de Pitchfork y columnas con destilados 
heterogéneos. 
En columnas con destilados heterogéneos de la misma composición que el reflujo las 
líneas de destilación presentan comportamientos semejantes a los encontrados en la 
destilación homogénea (Królikowski et al., 2011). Debido a que los perfiles de 
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concentración pueden cruzar las separatrices termodinámicas desde el lado convexo se 
definió una frontera de destilación (la Frontera de Destilación de Pitchfork - FDP) para 
incluir los productos asociados con perfiles que pueden bifurcar (Davydyan et al., 1997; 
Krolikowski, 2006; Królikowski et al., 2011). En consecuencia con lo anterior, el espacio 
de composiciones comprendido entre una frontera de destilación a reflujo infinito y la FDP 
constituye una porción de la región de productos. 
Para localizar la FDP es necesario encontrar los puntos de bifurcación de los RPP por la 
variación del parámetro  en la siguiente ecuación (Davydyan et al., 1997; Krolikowski, 
2006; Królikowski et al., 2011): 
       1* *1 det 0z y Y Y z y 
     ,         (2-15.1) 
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2 2
1 2
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z z
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  
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,            (2-15.2) 
 1 2,
T
z z z ,  (2-15.3)   1 2,
T
y y y ,       (2-15.4) 
Una solución de (15) corresponde con un producto zp que define la FDP y se calcula para 
satisfacer las ecuaciones pinch: 
 1pz z y    ,               (2-16) 
Debe observarse que la FDP coincide con la envolvente de las tangentes en los puntos 
de inflexión de las curvas de residuo introducida por Wahnschafft et al. (1992) y 
confirmada por Poellmann y Blass (1994) como la frontera de productos para procesos 
de destilación reversible con mezclas ternarias. 
Un método de continuación semejante al descrito en la sección 4.1 se emplea aqui para 
trazar la FDP. Se define una curva paramétrica mediante el vector de funciones: 
         1* *, 1 det 0G z z y Y Y z y  
      ,           (2-17) 
Después de cambiar el parámetro por la longitud de arco y diferenciar se obtiene una 
ecuación semejante a (10): 
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La composición del vapor (y) y la composición del líquido (z) se encuentran relacionadas 
por las ecuaciones del ELV para soluciones materialmente estables y por las ecuaciones 
del ELLV para soluciones materialmente inestables. Debido al reducido número de 
componentes es prefible calcular (15.2) resolviendo completamente el equilibrio de fases 
en lugar de expresar esta jacobiana en términos de las derivadas parciales más básicas 
usando la diferenciación sobre funciones implícitas como en Poellmann y Blass (1994). 
Este último aspecto es especialmente “molesto” cuando el modelo termodinámico 
expresa los coeficientes de distribución en función de la composición de las dos fases, la 
temperatura, la presión (y además si el sistema es heterogéneo). En el caso de 
Poellmann y Blass (1994) las soluciones son homogéneas y el ELV se calcula 
suponiendo fase gaseosa ideal con la ecuación de Raoult modificada (Smith et al., 2005). 
Se puede encontrar fácilmente una condición inicial para (18) debido a que la curva 
paramétrica z(τ) definida por (17) pasa por los azeótropos del tipo silla y los vectores z-y 
son eigenvectores de la jacobiana Y* asociados con los siguientes eigenvalores 
(Davydyan et al., 1997; Krolikowski, 2006):  
 1 *
1
det Y




 ,                 (2-19.1) 
2
1





,                        (2-19.2) 
Resolviendo el problema de los valores propios para la matriz Y*, en la vecindad de un 
azeótropo silla, se obtiene el valor del parámetro τ y se integra (18) en la dirección del 
eigenvector apropiado. Para los azeótropos ternarios deben tenerse en cuenta las cuatro 
direcciones asociadas con los eigenvectores. 
Para ilustrar el rol de la FDP en la investigación de las posibilidades de separación de un 
alimento en una columna simple de destilación se determinó la región de composición de 
productos (denominada “región de corbatín” por Van Dongen y Doherty, 1985) para el 
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alimento F en la figura 2-14. Los elementos necesarios para la localización completa de 
la región de corbatín son (Wahnschafft et al, 1992): 
 La curva de puntos pinch asociada con la composición de la alimentación. Para trazar 
esta trayectoria se cambia xi,D por wi en (5) y xi,B por wi en (6). 
 Las líneas de balance de las separaciones indirectas y directas. 
 Las separatrices termodinámicas a reflujo infinito. En la figura 2.14 se usaron las 
fronteras de destilación a reflujo total (Krolikowski, 2006). 
 La frontera de Pitchfork. La región I en la figura 2-14 contiene los productos de 
destilación que pueden obtenerse del lado convexo de la frontera I. En este caso 
particular esta región se encuentra definida por las intersecciones de las fronteras a 
reflujo total (I y II) con la FDP. El espacio de composiciones para los destilados 
factibles está constituido por la unión de las regiones I y II. La región III corresponde 
con los posibles productos de fondos. 
 
La determinación de la región de composición de productos requeriría un estudio 
paramétrico intensivo de simulación para obtener las especificaciones del proceso de 
diseño (la composición de los productos). Las técnicas de continuación descritas en este 
trabajo para trazar los RPP y la FDP pueden ser herramientas atractivas para el 
desarrollo de esta tarea. 
Dada la extensión de la región de corbatín en la figura 2-14, es posible obtener productos 
en diferentes regiones de destilación. Este aspecto es ilustrado en la figura 2-15: para la 
separación especificada en la tabla 2-6 correspondiente con un destilado heterogéneo 
localizado del lado convexo de la frontera a reflujo total I, se muestra que se satisface la 
condición de separabilidad porque el perfil de la sección de rectificación cruza la frontera 
desde el lado convexo. 
La separación ilustrada en la figura 2-15 se encuentra limitada por un reflujo mínimo 
(rmin= 0,57078) y también por un reflujo máximo (rmax=55,24597). Para r<rmin el perfil de la 
sección de rectificación cruza la separatriz I pero no intercepta el perfil de la sección de 
agotamiento, para r>rmax el perfil de la sección de rectificación termina en la región III y no 
puede interceptar el perfil de la sección de agotamiento. 
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Figura 2-14: Región de composición de productos a reflujo finito (unión de las regiones I, 
II y III) para el alimento F 
 
 
Tabla 2-6: Especificaciones para la separación de una mezcla de benceno + etanol + 
agua (ver figura 2-15) a 101,325 y el alimento como líquido saturado 
 Benceno Etanol Agua 
Alimento 0,152911 0,663827 0,183262 
Destilado 0,509700 0,346094 0,144206 
Fondos 0,000000 0,800000 0,200000 
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Figura 2-15: Una separación cruzando la frontera a reflujo total (rmin = 0,57078) 
 
 
Para el análisis de las figuras 2-13 a 2-15 es importante tener en cuenta que existe otra 
separatriz termodinámica que conecta el azeótropo binario benceno-agua con el 
azeótropo ternario. Esta frontera no se incluye en las figuras porque coincide muy de 
cerca con la línea de vapor. 
2.6 Conclusiones 
Este trabajo presenta una técnica de continuación para trazar los ramales de puntos 
pinch asociados con los productos (o el alimento) de una columna de destilación con un 
decantador de cabeza demostrando la utilidad de estas curvas en la solución del 
problema del reflujo mínimo en torres con infinitas etapas. Los ejemplos evidencian que 
la estructura de las líneas de destilación en la condición del reflujo mínimo para las 
separaciones directas/indirectas satisface las mismas regularidades observadas en los 
sistemas homogéneos. Se observan algunas situaciones frecuentes para el reflujo 
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mínimo: a) corresponde a una sección de rectificación con múltiples etapas 
heterogéneas; b) es controlado por un pinch del tipo tangente; c) el perfil de 
concentraciones de la sección de rectificación pueden cruzar la separatriz 
termodinámica; d) corresponde con un número finito de etapas en una de las secciones 
de la columna. 
Se presentó un método de continuación para trazar la frontera de destilación de Pitchfork 
y se mostró el rol de esta frontera en la determinación de la región de composición de 
productos (o “región de corbatín”) para columnas con destilados heterogéneos. Cuando 
una frontera de destilación a reflujo total es cruzada por efecto de la curvatura, desde el 
lado convexo, la separación se encuentra limitada no sólo por un reflujo mínimo sino 
también por un reflujo máximo, implicando que existen separaciones a reflujo finito que 
no se pueden alcanzar a reflujo total. 
Dado que la oportunidad de obtener un componente puro como destilado se encuentra 
limitada por la estructura del ELLV (o el ELL cuando el condensador entrega un líquido 
sub-enfriado) las separaciones directas/indirectas no resultan posibles siempre. Por esta 
razón la línea de volatilidad igual a la unidad para el par que no contiene el producto puro 
no necesariamente coincide con el ramal de puntos pinch del destilado. En 
consecuencia: el cálculo del reflujo mínimo en función de las líneas de uni-volatilidad se 
encuentra restringido por el ELLV (o el ELL) porque su aplicación es válida solamente 
para la separación completa del componente más volátil en el destilado (o el más pesado 
en el fondo). No obstante resulta muy atractiva la investigación sobre la posibilidad de 
generalizar este análisis del reflujo mínimo en términos de las curvas de isovolatilidad 
porque sus trayectorias son más fáciles de calcular en comparación con las curvas de 
puntos pinch. 
Debido a la multiplicidad de soluciones de las ecuaciones pinch, resulta conveniente 
trazar completamente los ramales asociados con los productos de destilación como 
primer paso en el cálculo del reflujo mínimo. De esta manera se pueden elegir a priori las 
secciones que contienen los puntos pinch activos utilizando un análisis de estabilidad y 
se puede facilitar la aplicación del criterio de colinealidad. 
El uso de múltiples etapas heterogéneas aumenta el conjunto de diseños factibles en 
relación al caso donde la separación de fases liquidas sólo se considera en el 
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decantador. Aunque en la literatura y en este trabajo existe evidencia sobre este aspecto 
no se dispone de una generalización apropiada que permita determinar completamente 
estos conjuntos para el caso de los destilados homogéneos. 
Los resultados permiten obtener algunas observaciones y perspectivas interesantes: 
 En una columna con un decantador de cabeza y un destilado homogéneo, la 
separatriz termodinámica puede ser cruzada por el perfil de la sección de rectificación 
en la condición del reflujo mínimo. Esta no es una consecuencia obvia ocasionada 
por la presencia del decantador. 
 
 Las líneas de volatilidad igual a la unidad también son un elemento importante 
durante el diseño. Debido que pueden coincidir con los RPP de las separaciones 
directas/indirectas, estas determinan la región de destilación reversible donde debe 
ubicarse el alimento para que una separación con solventes sea factible. Existen 
perspectivas de obtener métodos muy rápidos para el cálculo del reflujo mínimo 
estudiando la relación entre los RPP y las líneas de isovolatilidad. 
 
 El PRM en columnas con dos secciones infinitas (rectificación y agotamiento) puede 
ser resuelto completamente a partir del análisis de las relaciones geométricas entre 
puntos pinch. Cuando sólo una sección es infinita (rectificación o agotamiento) es 
necesario complementar las ideas incluyendo el cálculo plato por plato para la 
sección finita. Incluso en esta última situación las relaciones entre puntos pinch 
proporcionan una buena aproximación. 
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3. Diseño conceptual de columnas de 
destilación reactiva heterogénea: reflujo 
mínimo y región de composición de 
productos  
3.1 Introducción 
El diseño básico de una columna de destilación reactiva consiste en desarrollar tres 
tares: 1) determinar si la separación es posible, 2) calcular el reflujo mínimo (investigar 
las condiciones del mínimo consumo de energía) y 3) determinar el número de etapas 
teóricas y la etapa de alimentación para un reflujo superior al mínimo (Barbosa y Doherty 
1988a; Espinosa, Aguirre y Pérez, 1995; Wasylkiewicz, 1999). El uso de las variables 
transformadas (Barbosa y Doherty 1988a; Ung, y Doherty, 1995a) permite resolver los 
tres problemas básicos de diseño para el caso de las columnas no híbridas en equilibrio 
total (equilibrio de fases y equilibrio químico simultáneos), utilizando los métodos 
conocidos para la destilación azeotrópica. En particular el problema del reflujo mínimo 
(PRM) de las separaciones reactivas agudas presenta la misma geometría que el caso 
no reactivo cuando el análisis se realiza en variable transformada (Avami et al., 2012). 
La solución del PRM para columnas no híbridas en equilibrio total puede efectuarse a 
partir del análisis de las trayectorias de puntos pinch reactivos (TPR) asociadas con los 
productos de destilación (Hoffmaster y Hauan, 2004; Lucia, Amale y Taylor, 2008; Avami 
et al., 2012). La localización de la región de composición de productos también es 
susceptible de ser tratada con la teoría de puntos pinch (Gadewar, Malone y Doherty, 
2007). En relación a estos dos aspectos debe subrayarse que en la literatura conocida 
por el autor no se encuentran publicaciones sobre los detalles numéricos relacionados 
con el cálculo de las TPR en sistemas heterogéneos. En el presente trabajo se presenta 
un método robusto para trazar completamente los TPR. 
68 Obtención de n-amilacetato mediante un proceso de destilación reactiva 
 
En este estudio se presentan las herramientas necesarias para el diseño conceptual de 
columnas de destilación reactiva heterogénea aplicando métodos basados en puntos 
pinch reactivos o en trayectorias de destilación reactiva reversible (TDR). Esto incluye los 
siguientes cálculos para mezclas reactivas: a) los puntos de saturación líquido – vapor y 
líquido – líquido – vapor, b) la envolvente líquido – líquido – vapor reactiva y la línea de 
vapor y c) las TPR.  
Se consideran columnas con un decantador de cabeza y destilados homogéneos o 
heterogéneos efectuando separaciones agudas. La suposición más importante del 
modelo corresponde con la adaptación de la hipótesis de flujo molar constante para los 
casos reactivos: el cambio en el flujo de líquido en una sección de la columna sólo se 
debe al cambio total en el número de moles causado por la reacción (Barbosa y Doherty 
1988a; Wasylkiewicz, 1999; Hoffmaster y Hauan, 2004; Lucia, Amale y Taylor, 2008). 
Esta suposición permite obtener un método de McCabe y Thiele (1925) para mezclas 
reactivas al desacoplar el balance de energía de las otras ecuaciones del modelo 
(balances de materia y relaciones de equilibrio termodinámico). Este punto de vista 
simplificado determina todas las características cualitativas acerca de las posibilidades 
de separación y los estados de máxima conversión (Barbosa y Doherty 1988a; Shuvalov, 
Malysheva y Pisarenko, 2003; Hoffmaster y Hauan, 2004; Dragomir y Jobson, 2005) y 
sirve de antesala a cálculos más rigurosos acoplando el balance de energía o utilizando 
modelos de no equilibrio (Nisoli, Doherty y Malone, 2004; Avami et al., 2012). 
3.2 Ecuaciones de balance en coordenada transformada 
Utilizando las fracciones molares transformadas y los flujos molares transformados las 
ecuaciones de balance de materia en sistemas reactivos tienen la forma de los sistemas 
no reactivos (Ung, y Doherty, 1995a, 1995b). Para el caso de un sistema con c 
componentes y una reacción química estas transformaciones son: 
  ,ˆ 1 c c FF F x     ,             (3-1.1) 
 
 
, ,
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i F i c c F
i F
c c F
x v x
X
x

 



, i=1, 2, 3, …,c-1,           (3-1.2) 
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 

 ,              (3-1.3) 
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Las ecuaciones (3-1.1) y (3-1.2) definen, respectivamente, el flujo molar transformado y 
la fraccion molar transformada para una corriente de flujo F y fracciones molares {xi,F}. 
Siendo xc,F y xi,F las fracciones molares del componente de referencia y el componente i, 
respectivamente; νc y νi los coeficientes estequiométricos del componente de referencia y 
del componente i, respectivamente; y δ es el cambio en el número de moles por efecto 
de la reacción química (la suma de los coeficientes estequiométricos). La ecuación (3-
1.3) muestra que las fracciones molares transformadas suman la unidad (aunque pueden 
ser negativas en acuerdo con (3-1.2)). 
3.2.1 Sección de rectificación: 
En coordenada transformada los balances molares para la sección de rectificación 
ilustrada en la figura 3-1 son como sigue (Barbosa y Doherty 1988a; Espinosa, Aguirre y 
Pérez, 1995; Wasylkiewicz, 1999): 
, , 1 , 1
ˆ ˆ ˆ
i D m i m m i mDX L X V Y   , i=1, 2,3,…, c-1           (3-2.1) 
1
ˆ ˆ ˆ
m mD L V   ,               (3-2.2) 
Después de definir una relación de reflujo local en términos de los flujos transformados 
se obtiene la ecuación para una línea de destilación reactiva a reflujo finito: 
   , 1 , ,1 1 1i m m m i m m i DY r r X r X           , i=1, 2,3,…, c-1        (3-3.1) 
Siendo rm la relación de reflujo modificada: 
ˆ ˆ
m mr L D ,               (3-3.2) 
Como parte del proceso de diseño deberá elegirse una línea de balance para el 
decantador reactivo que coincida con una línea de atadura del equilibrio líquido – líquido 
reactivo (ELLR) (Wasylkiewicz, 1999). Por esta razón siempre se dispone de una relación 
para la composición global de la corriente de reflujo: 
 ,1 1 ,1 1 ,1ˆ ˆ1
R E
i i iX X X    ,                (3-4) 
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Como en el caso de la destilación heterogénea sin reacción (Urdaneta et al., 2002; 
Kraemer et al., 2011), la separación de fases en el decantador de cabeza impone un 
límite inferior para la relación de reflujo correspondiente con una operación donde la 
corriente de reflujo se encuentra constituida por los extractos y el destilado por los 
refinados. En esta condición, un balance sobre el condensador conduce a: 
   * * *,2 1 1 ,1 1 ,1 1 1Ei i i DY r r X r X          , i=1, 2,3,…, c-1        (3-5.1) 
Al resolver (5.1) para la relación de reflujo: 
, ,2*
1
,2 ,1
i D i
E
i i
X Y
r
Y X



,              (3-5.2) 
Resulta evidente a partir de (3-5.2) que para obtener destilados homogéneos usando un 
decantador de cabeza se requiere que la relación de reflujo sea igual o mayor a la que se 
obtendría con la separación completa en el decantador: 
*
1 1r r ,               (3-6.1) 
Por lo tanto el decantador de cabeza impone una restricción sobre las columnas 
heterogéneas: 
*
1 minr r  ,               (3-6.2) 
La relación de reflujo modificada, en el plato m y en el plato 1, se encuentran 
relacionadas. Para evidenciar esto escribimos (3-2.1) para el condensador y la etapa m 
haciendo explicito el flujo molar de vapor: 
 1 ,2ˆ ˆ 1 c cD L V y      ,             (3-7.1) 
  , 1ˆ ˆ 1m c c mD L V y       ,            (3-7.2) 
Eliminando el flujo de vapor entre (3-7.1) y (3-7.2) se obtiene: 
 
 
 
 
, 1
1
,2
1
1 1
1
c c m
m
c c
y
r r
y
 
 
    
  
,               (3-8) 
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Figura 3-1: Representación de la sección de rectificación 
 
Al tener en cuenta la ecuación (3-3.2) y (3-1.1) es posible establecer una relación entre el 
reflujo externo modificado y el reflujo externo (L1/D): 
 
 
,1
1 ext
,
1
1
c c
c c D
x
r r
x
 
 
  
  
,             (3-9) 
En consecuencia con las ecuaciones (3-8) y (3-9), para reacciones sin cambio en la 
moles (δ=0): a) la relación de reflujo transformada coincide con la relación de reflujo 
convencional y es constante a lo largo de la sección de rectificación, y b) la línea de 
destilación reactiva (ecuación (3-3.1)) es explicita en la fracción molar transformada del 
vapor (observe que para reacciones con cambio en la moles es una relación implícita 
explicada por la ecuación (3-8)). 
Después de especificar la presión y la línea de reparto en el decantador se define un 
cálculo “hacia abajo” por la siguiente secuencia: 
 , , ,ˆ ˆ1
R E
i m m i m m i mX X X    ,  i=1, 2,3, …c-2       (3-10.1) 
V 
yi,2 
L1  
xi,1  
D  
xi,D  
QC  
V  
yi,m+1  
Lm  
xi,m  
(ψ1)*L1  
Extracto 
(1-ψ1)*L1  
Refinado 
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   , 1 , ,1 1 1i m m m i m m i DY r r X r X           , i=1, 2,3,…, c-2      (3-10.2) 
 
 
 
 
, 1
1
,2
1
1 1
1
c c m
m
c c
y
r r
y
 
 
    
  
,          (3-10.3) 
La composición del líquido en la etapa m+1 se obtiene calculando la temperatura de rocío 
reactiva. Este cálculo se simboliza de la siguiente manera: 
     2 2, 1 1 rocio , 11 1, ,
i c i c
i m m i mi i
X T Y p
   
   
 ,            (3-11) 
Si el vapor de la etapa m+1 se encuentra sobre la línea de vapor reactiva, la ecuación (3-
10.4) tiene dos soluciones (Urdaneta et al., 2002), una correspondiente con los refinados 
y otra con los extractos: 
     2 2, 1 1 rocio , 1 11 , ,
i c i cE
i m m i m ii
X T Y p
   
   
 ,         (3-12.1) 
     2 2, 1 1 rocio , 1 11 , ,
i c i cR
i m m i m ii
X T Y p
   
   
 ,         (3-12.2) 
Para ejemplificar las ideas se considera el cálculo de un rectificador para el sistema ácido 
acético + n-amilalcohol + agua + n-amilacetato. El caso se encuentra especificado en la 
tabla 1 y su solución se representa en la figura 3-2. Antes de realizar la especificación del 
número de etapas heterogéneas se determinó el máximo número posible de estas para 
la relación de reflujo dada (r=1) aplicando en forma recursiva las ecuaciones (3-10) y (3-
12) encontrando Nmax=7. Para m≥7 los platos son homogéneos y las ecuaciones (3-12.1) 
y (3-12.2) tienen la misma solución. El requerimiento de un número de etapas 
heterogéneas (N≤Nmax) implica que las fracciones de extractos (ψm para m≤N-1) no son 
variables de diseño porque sólo existe un valor para estas fracciones en cada plato (ψm
* 
para m≤N-1) tal que la composición del vapor en el plato siguiente se encuentra sobre la 
línea de vapor (Urdaneta et al., 2002; Kraemer et al., 2011). Por ejemplo para la etapa 4 
(m=4) la solución de (10) y (12) conduce al resultado ψ4
*= 0,4712 que es un valor 
diferente al especificado en la tabla 1 (ψ4=0,4), por esta razón el líquido del etapa 5 es 
materialmente estable (ver figura 3-2). 
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Tabla 3-1: Especificación para un rectificador con un decantador de cabeza (las 
fracciones molares transformadas de refinados y extractos se refieren al decantador) 
 Refinados  Extractos 
Xácido 0,06275 0,30156 
Xalcohol 0,02478 0,50707 
p (kPa) 101,325 
Etapas heterogéneas 4 
Fracción de extractos en 
la etapa 4:ψ4 
0,4 
Relación de reflujo: r1 1 
 
Figura 3-2: Interpretación geométrica del proceso de cálculo hacia abajo para un 
rectificador heterogéneo con 5 etapas (especificaciones en la tabla 3-1). 
 
 
Reuniendo todo lo previamente expuesto se propone el siguiente proceso algorítmico 
para el cálculo de rectificadores reactivos con múltiples etapas heterogéneas: 
 Especificar la presión, la relación de reflujo (r1) y elegir una línea de reparto reactiva 
para el decantador. En la figura 3-2 se trata de la recta de reparto que contiene a D, 
Y2 y X1. 
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 Calcular el número máximo de etapas heterogéneas (Nmax) por la aplicación recursiva 
de las ecuaciones (3-10) y (3-12). Nmax es el número de veces que es posible aplicar 
la recursión y obtener soluciones diferentes para (3-12.1) y (3-12.2). 
 Especificar el número de platos heterogéneos (N≤Nmax) y la fracción de extractos en el 
último plato heterogéneo ψN≠ψN
*. 
 Para m<N aplicar en forma recursiva las ecuaciones (3-10) y (3-12). Para m≥N aplicar 
en forma recursiva las ecuaciones (3-10) y (3-11). Es importante subrayar que la 
información obtenida durante la determinación del número máximo de etapas 
heterogénea puede ser usada aquí para m<N. 
 
3.2.2 Sección de agotamiento: 
En variables transformadas los balances molares para la sección agotamiento 
representada en la figura 3-3 son como sigue (Barbosa y Doherty 1988a; Espinosa, 
Aguirre y Pérez, 1995; Wasylkiewicz, 1999): 
, , 1 , 1
ˆ ˆ ˆ
n i n i B n i nV Y BX L X   ,           (3-13.1) 
1
ˆ ˆ ˆ
n nV B L   ,             (3-13.2) 
Definiendo la relación de rehervido modificada: 
ˆ ˆ
n ns V B ,                (3-14) 
Después de combinar (3-13.1), (3-13.2) y (3-14) se obtiene una línea de destilación 
reactiva para una sección de agotamiento: 
   , 1 , ,1 1 1i n n n i n n i BX s s Y s X           ,            (3-15) 
A partir de (3-14) y la definición de las fracciones molares transformadas (ecuación (3-
1.2)) se encuentra una relación entre el reflujo modificado y el reflujo externo (V/B): 
 
 
 
 
 
, ,
ext
, ,
1 1
1 1
c c n c c n
n
c c B c c B
y y
s V B s
x x
   
   
    
    
       
,           (3-16) 
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Observe que la ecuación (3-15) es explicita en la composición del líquido de la etapa n+1 
incluso para reacciones con cambio en la moles porque la relación de rehervido dada por 
la ecuación (3-16) no relaciona variables de la etapa n+1. 
 
Figura 3-3: Representación de la sección de agotamiento 
 
En la secuencia determinad por la ecuación (3-15) la composición del vapor en el plato 
n+1 se obtiene a través de un cálculo de temperatura de burbuja reactiva. Dependiendo 
de la estabilidad este cálculo se simboliza como: 
     2 2, burbLV ,1 1, ,
i c i c
i n n i ni i
Y T X p
   
 
 ,            (3-17) 
         2 22 2, , , burbLLV ,1 11 1 ˆ, , , , ,
i c i ci c i cR E
i n i n i n n n i ni ii i
Y X X T X p 
      
  
 ,         (3-18) 
V  
yi,n  Ln+1  
xi,n+1  
L2  
xi,2  
B  
xi,B  
QR  
V  
yi,1  
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Donde la ecuación (3-17) es usada para mezclas materialmente estables (equilibrio 
líquido – vapor reactivo (ELVR)) y la ecuación (3-18) para mezclas materialmente 
inestables (equilibrio líquido – líquido – vapor reactivo (ELLVR)).Para decidir acerca de la 
estabilidad de una solución se emplea la implementación del criterio del plano tangente 
de Gibbs desarrollada por Michelsen (1982a, 1982b). 
3.2.3 Balances globales sobre la columna 
Considerando la columna representada en la figura 3-4 los balances molares globales 
expresados en variables transformadas son los siguientes: 
, ,
ˆ ˆ ˆ
i D i B iDX BX FW  ,               (3-19) 
ˆ ˆ ˆD B F  ,                (3-20) 
Después de sustituir (3-20) en (3-19): 
     , ,ˆ ˆ i D i i i BB D X W W X     ,             (3-21) 
Si suponemos el alimento como un líquido saturado es posible establecer fácilmente una 
relación entre las relaciones de recirculación (s y r) porque el flujo de vapor a lo largo de 
la columna es constante. Para hacer explícita esta relación se multiplica y divide la 
ecuación (3-21) por el flujo transformado de vapor en la etapa 2: 
     
 
 
   
 
, ,1
2 2 2
,2 ext ,2
1 11ˆ ˆ ˆ ˆ ˆ ˆ
1 1
c c B c c B
c c c c
x xr
B D V V V D B V
y s y
   
   
 
 
 
,        (3-22) 
Después de combinar (3-21) y (3-22): 
  
    
ext ,2 ,
,1 ,
1
1 1
c c i i B
i D ic c B
s y W X
X Wr x
 
 
 

 
,             (3-23) 
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Figura 3-4: Configuración de una columna con un decantador de cabeza 
 
La ecuación (3-23) acopla las secuencias de las secciones de rectificación y agotamiento 
(ecuaciones (3-10) y (3-15), respectivamente) y muestra que una vez se han elegido los 
productos de destilación, las relaciones de reflujo y rehervido no pueden especificarse en 
forma independiente. Más aún: con las hipótesis descritas hasta el momento, la ecuación 
(3-23) también es válida para columnas con doble alimentación al utilizar la fracción 
molar transformada del alimento global (Barbosa y Doherty, 1988b; Wasylkiewicz, 1999). 
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D  
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3.3 Puntos pinch reactivos y el problema del reflujo 
mínimo en columnas reactivas 
El cálculo de las líneas de destilación reactiva para columnas con infinitas etapas (en la 
práctica se consideran grandes valores como 500) siempre conduce a punto fijo o punto 
pinch correspondiente con una zona de composición constante (Barbosa y Doherty, 
1988a, 1988b; Espinosa, Aguirre y Pérez, 1995; Avami et al., 2012). En consecuencia, al 
considerar zonas de composición constante en las ecuaciones (3-10.2) y (3-15) 
obtenemos las expresiones para los puntos pinch reactivos (Barbosa y Doherty, 1988a, 
1988b; Gadewar, Malone y Doherty, 2007). Para la sección de rectificación se obtiene la 
siguiente ecuación: 
  ,1 i i i Dr Y rX X   ,            (3-24.1) 
Y para la sección de agotamiento: 
  ,1 i i i Bs X sY X   ,            (3-24.2) 
Las ecuaciones (3-24) pueden escribirse en la forma generalizada empleada por 
Krolikowski (2006) para sistemas no reactivos: 
  ,1i i i pX Y Z    ,               (3-25) 
Siendo τ=-r y Zi,p=Xi,D para el perfil de rectificación o τ=s+1 y Zi,p=Xi,B para el perfil de 
agotamiento. Al resolver la ecuación (3-25), variando el parámetro τ, se genera una 
trayectoria de puntos pinch reactivos (TPR) para el producto Zp.  
Debido a que las TPR de los productos de columnas con secciones adiabáticas coinciden 
exactamente con los perfiles de destilación reversible (Koehler, Aguirre, y Blass, 1991; 
Poellmann, P. y Blass, 1994) se conocen también con el nombre de trayectorias de 
destilación reversible (TDR). El análisis y la interpretación de las TDR proporcionan 
elementos que permiten desarrollar las dos primeras tareas del diseño conceptual 
(localizar la región de composición de productos y calcular el reflujo mínimo). Para las 
separaciones agudas el problema del reflujo mínimo (PRM) puede formularse y 
resolverse de manera exacta a partir de relaciones geométricas entre los puntos pinch de 
las secciones de rectificación y agotamiento (Urdaneta et al., 2002; Kraemer et al., 2011; 
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Avami et al., 2012). La geometría de las líneas de destilación reactiva para las 
separaciones agudas en la condición del reflujo mínimo cumple las mismas regularidades 
de la destilación convencional: 1) existen dos puntos pinch activos localizados en 
diferentes secciones de la columna (un punto del tipo silla y otro del tipo nodo estable 
aproximadamente colineales con la alimentación) o, 2) sólo existe un punto pinch activo 
del tipo nodo estable (Urdaneta et al., 2002; Lucia, Amale y Taylor, 2008; Kraemer et al., 
2011; Avami et al., 2012). 
3.3.1 Cálculo de las trayectorias de puntos pinch reactivos 
En una sección pinch de una columna de destilación reactiva no híbrida en equilibrio total 
deben satisfacerse, además de la ecuación (3-25) (condición del pinch), las ecuaciones 
de equilibrio de fases, la condición de equilibrio químico y las relaciones para las 
fracciones molares transformadas. 
Para un sistema con c componentes y una reacción química el conjunto completo de 
ecuaciones que determinan un pinch depende de la estabilidad material de la mezcla 
líquida: 
 Para soluciones materialmente estables: 
  ,1 0i i i i pg X Y Z      , i=1, 2, 3,…,c-2,        (3-26.1) 
2 0c i i i ig y K x     ,   i          (3-26.2) 
   2 1
reactivos productos
1
0
1 1
i iE
c i i i i
E E
K
g x x
K K
 
    
 
  ,       (3-26.3) 
 
 2 1
0
1
i i c c
c i i
c c
x v x
g X
x

 
 

  

, i=1, 2, 3, …,c-2,        (3-26.4) 
 
 3 3
0
1
i i c c
c i i
c c
y v y
g Y
y

 
 

  

, i=1, 2, 3, …,c-2,        (3-26.5) 
4 4 1
1 0
i c
c ii
g x

 
   ,           (3-26.6) 
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4 3 1
1 0
i c
c ii
g y

 
   ,           (3-26.7) 
El conjunto anterior puede describirse así: (3-26.1) es la condición de un pinch; (3-26.2) 
son las condiciones de equilibrio líquido – vapor (ELV); (3-26.3) es la condición de 
equilibrio químico; (3-26.4) y (3-26.5) son las relaciones para las variables transformadas 
del líquido y el vapor respectivamente; (3-26.6) y (3-26.7) son las restricciones sobre las 
fracciones molares. Las variables relacionadas son: las fracciones molares en el vapor 
({yi}); las fracciones molares en el líquido ({xi}); la temperatura (T); la presión (p); la 
relación de reflujo (τ); las composiciones transformadas del vapor ({Yi}), el líquido ({Xi}), y 
el producto ({Zi,p}). Los grados de libertad (variables menos ecuaciones) resultan en (5c-
3)-(4c-3)=c. Después de especificar la presión y la composición del producto, los grados 
de libertad se reducen a la unidad y la solución de las ecuaciones (3-26) puede 
manejarse como una curva en un parámetro. Para lograr esto se define un vector de 
funciones y otro de variables: 
 
4 3
1
T
l c
l l
G g
 

 
 
,            (3-27.1) 
       
2 2
1 1 1 1
, , , ,
T
i c i c i c i c
i i i ii i i i
y T x X Y
     
   
 
 
,         (3-27.2) 
 , 0G    ,             (3-27.3) 
 
 Para soluciones materialmente inestables: 
  ,1 0i i i i pg X Y Z      , i=1, 2, 3,…,c-2,        (3-28.1) 
2 0
R
c i i i ig y K x     ,   i         (3-28.2) 
2 2 0
E l l R
c i i i ig x K x

     ,   i         (3-28.3) 
   3 1
reactivos productos
1
0
1 1
i iR R R RE
c i i i i
E E
K
g x x
K K
 
    
 
  ,       (3-28.4) 
 
 3 1
0
1
i i c c
c i i
c c
x v x
g X
x

 
 

  

, i=1, 2, 3, …,c-2,        (3-28.5) 
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 
 4 3
0
1
i i c c
c i i
c c
y v y
g Y
y

 
 

  

, i=1, 2, 3, …,c-2,        (3-28.6) 
 5 5 1 0
R E
c i i i ig x x x        ,  i         (3-28.7) 
6 4
1
1 0
i c
E
c i
i
g x



               (3-28.8) 
6 3
1
1 0
i c
R
c i
i
g x



               (3-28.9) 
6 2
1
1 0
i c
c i
i
g y



            (3-28.10) 
La descripción para el grupo anterior de ecuaciones es de la siguiente manera: (3-28.1) 
es la condición de un pinch;(3-28.2) expresa el ELV tomando como fase de referencia los 
refinados; (3-28.3) expresa el equilibrio líquido – líquido (ELL) entre refinados y extractos; 
(3-28.4) corresponde con el equilibrio químico tomando como fase de referencia los 
refinados; (3-28.5) y (3-28.6) relatan las relaciones para las composiciones 
transformadas del líquido y el vapor respectivamente; (3-28.7) es un balance de materia 
que expresa la formación de las fases de refinados (xi
R) y extractos (xi
E) a partir del 
líquido de composición global {xi}; (3-28.8), (3-28.9) y (3-28.10) corresponden con las 
restricciones sobre las fracciones molares de los refinados, los extractos y el vapor, 
respectivamente. Las variables relacionadas son: las fracciones molares del vapor ({yi}), 
los extractos ({xi
E}), los refinados ({xi
R}) y el líquido global ({xi}); la temperatura (T), la 
presión (p), la fracción de extractos (ψ) y la relación de reflujo (τ); las fracciones molares 
transformadas del vapor ({Yi}), el líquido global ({Xi}) y el producto ({Zi,p}). Los grados de 
libertad son iguales a (7c-2)-(6c-2)=c. Después de especificar la presión y la composición 
del producto los grados de libertad se reducen a la unidad. Para tratar la solución como 
una curva paramétrica se definen los siguientes vectores de funciones y variables: 
 
6 2
1
T
l c
l l
G g
 

 
 
,            (3-29.1) 
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y T x x x X Y 
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  
,      (3-29.2) 
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 , 0G    ,             (3-29.3) 
Para trazar una TPR se aplica la teoría de los métodos de continuación (Allgower y 
Georg, 1990; Seydel, 2010) interpretando las ecuaciones (3-27.3) y (3-29.3) como curvas 
paramétricas en las relaciones de reflujo o de rehervido. Es bien conocido que este tipo 
de curvas monoparamétricas pueden presentar puntos de retorno en el plano de fases χ-
τ (Wasylkiewicz, Doherty y Malone, 1999; Wasylkiewicz, Kobylka y Castillo, 2003; Seydel, 
2010) y por esta razón es práctica común una reparametrización en términos de la 
longitud de arco para describir la curva en términos de un parámetro que aumente en 
forma monótona. Parametrizando en función de la longitud de arco (ℓ) se obtiene la forma 
canónica empleada en los métodos de continuación conocida como ecuación de 
Davidenko (Allgower y Georg, 1990; Sánchez, Estupiñán y Salazar, 2010; Sánchez, 
2011). Para el caso de (29.3) esta forma sería la siguiente: 
0
1T
G G d
d
dd d
dd d

 
 
    
      
     
    
     
,              (3-30) 
Para jacobianas (∂G/∂χ) no singulares puede obtenerse una solución “exacta” de la 
ecuación (3-30) para el vector tangente utilizando la eliminación de bloques de Keller 
(Lin, Seader y Wayburn, 1987; Sánchez, 2011). Para jacobianas cercanamente 
singulares la solución se obtiene con la descomposición ortogonal de Householder 
(Allgower y Georg, 1990; Kincaid y Cheney, 1994; Seydel, 2010). El vector tangente es 
usado para definir un “Euler predictor” (Allgower y Georg, 1990; Seydel, 2010): 
 
 0
p
d
d

   ,           (3-31.1) 
 
 0
p
d
d

   ,        (3-31.2) 
Excepto para tamaños de paso (∆ℓ) excesivamente pequeños los valores predichos (χp, 
τp) no satisfacen G(χp
0, τp
0)≈0. Por esta razón es necesario desarrollar un proceso de 
corrección. Una forma eficiente de efectuar esto es aplicando un Newton Raphson que 
resulte perpendicular al vector tangente: 
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    ,            (3-32.2) 
1k k
p p   
    ,            (3-32.3) 
Siendo λ el tamaño de paso del método de Newton Raphson (λ ε (0 1]) que puede ser 
optimizado para minimizar la norma del vector de funciones G(χ, τ) en cada iteración 
(Wasylkiewicz, Doherty y Malone, 1999; Wasylkiewicz, Kobylka y Castillo, 2003). El 
criterio de convergencia para la corrección se determina en función de la norma 
euclidiana:  
 , tolj jp pG    ,               (3-33) 
Una vez se alcanza la convergencia en la etapa de corrección se realiza la asignación: 
  jp   ,            (3-34.1) 
  jp   ,            (3-34.2) 
Las mismas ideas pueden emplearse para trazar la TPR que pasa por el punto de 
alimentación. Se trata el alimento como un destilado con (3-24.1) y como un producto de 
fondos con (3-24.2). 
Para ilustrar la complejidad asociada con estos cálculos se trazó el ramal de puntos pinch 
para el destilado del rectificador heterogéneo especificado en la tabla 3-1. La figura 3-5 
muestra los resultados en el espacio de composiciones transformadas. La TPR contiene 
dos puntos de retorno que pueden apreciarse claramente en el plano de fases 
presentado en la figura 3-6. El punto de retorno para el cual r=4,361 es un punto pinch 
del tipo tangente para los vapores que se localizan sobre la porción de la recta de reparto 
que conecta el destilado con la línea de vapor. En el intervalo 0,337<r<4,361 existen tres 
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soluciones para las ecuaciones pinch y en el intervalo 0,463<r<0,696 una de estas 
soluciones es materialmente inestable.  
Figura 3-5: Trayectoria reactiva de puntos pinch para el producto D especificado con el 
rectificador de la tabla 3-1. 
 
Figura 3-6: Plano de fases: composición transformada de ácido contra la relación de 
reflujo para la TPR de la figura 3-5. 
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Para que el problema del reflujo mínimo tenga una solución con la geometría conocida 
(condición de colinealidad entre dos puntos pinch y la alimentación) la relación de reflujo 
deberá encontrarse en el subdominio definido por los dos puntos de retorno (ver figura 3-
5). Esto se debe a que este subdominio de la TPR sólo contiene puntos pinch del tipo 
silla. Las otras dos secciones de la TDR contienen puntos pinch que son nodos estables 
de la sección de rectificación. 
3.3.2 Producción de acetato de n-amilo en columnas con un 
decantador de cabeza 
En esta sección se presentan tres ejemplos relacionados con la producción de acetato de 
n-amilo y orientados a la ilustración de las bases conceptuales que fundamentan la 
solución del problema del reflujo mínimo y la región de composición de productos para 
mezclas reactivas en columnas de destilación con un decantador de cabeza. 
El primer ejemplo se encuentra especificado en la tabla 3-2. El alimento es un líquido 
saturado con 60% de ácido y 40% de alcohol. La composición del destilado se estableció 
eligiendo una línea de reparto reactiva. El fondo conjugado es estableció como la mejor 
separación para el destilado especificado de manera indirecta a través de la recta de 
reparto. El reflujo mínimo se aproximo con la condición de colinealidad de (Barbosa y 
Doherty 1988a, 1988b) y con el resultado (rmin=0,568) se realizó un cálculo hacia arriba 
de la columna de destilación para generar los perfiles que se encuentran en la figura 3-7. 
Resulta evidente la colinealidad aproximada entre las composiciones transformadas del 
punto pinch de alimentación (en la sección de agotamiento), el punto pinch silla (en la 
sección de rectificación) y el alimento. El método del Angulo mínimo (Koehler, Aguirre, y 
Blass, 1991) conduce al mismo resultado. 
Para evidenciar la posibilidad de obtener el mejor destilado homogéneo en una columna 
con un decantador de cabeza se propone el caso especificado en la tabla 3-3. El 
alimento es una mezcla equimolar de ácido y alcohol en el punto de burbuja. Se escogió 
una línea reparto cercana a la del azeótropo binario y se calculó el fondo conjugado de la 
mejor separación. Aplicando la condición de colinealidad (Barbosa y Doherty 1988a, 
1988b) no fue posible obtener una solución para el PRM. Debido a esto se utilizó el 
método del punto pinch de alimentación (Kraemer et al., 2011; Avami et al., 2012) 
encontrando la configuración ilustrada en la figura 3-8. El reflujo mínimo se encuentra 
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controlado por un punto pinch del tipo silla (el punto de retorno para el cual r=1,023). Los 
perfiles de la figura 3-8 se refieren a r =1,030 (en la “vecindad” del pinch silla) porque en 
este caso los diseños sólo son posibles para r>1,023. 
Los ejemplos en las figuras 3-7 y 3-8 son representativos de las situaciones más 
recurrentes en la destilación azeotrópica heterogénea. El punto principal es que el reflujo 
mínimo de “las mejores separaciones” (Poellmann y Blass, 1991; Torres y Espinosa, 
2009) puede calcularse a partir de de un análisis de puntos pinch. 
 
Tabla 3-2: Especificaciones en variable transformada para la separación reactiva 
presentada en la figura 3-7. 
 Alimento Destilado Fondos 
Ácido 0,6 0,06275 0,99990 
Alcohol 0,4 0,02478 0,67930 
 
Figura 3-7: Geometría en la condición del reflujo mínimo (rmin=0,568) para la separación 
reactiva especificada en la tabla 3-2. 
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Las TDR juegan un rol en la localización de la región de composición de productos 
durante el análisis de las posibilidades de separación por destilación reactiva. Para 
iluminar este aspecto se elaboró el ejemplo presentado en la figura 3-9 donde se 
muestran los posibles productos en una columna de destilación reactiva que es 
alimentada con una mezcla de 30% de ácido y 70% de alcohol. Los elementos 
geométricos relevantes son la TDR que pasa por la alimentación y las rectas de balance 
correspondientes con las separaciones directas e indirectas. La unión de las regiones 
nombradas como R-I y R-II (ver figura 3-9) constituye los posibles destilados. La región 
nombrada como R-III constituye los posibles productos de fondo. Observe que en esta 
situación se trata de una columna con un decantador de cabeza y destilados 
heterogéneos en la misma proporción que la originada por la separación de fases en el 
decantador. 
Figura 3-8: Geometría en las “vecindad” del reflujo mínimo (rmin=1,203) para r=1,030. El 
punto de retorno con r=1,023 controla el reflujo mínimo. 
 
 
Las regiones R-I, R-II y R-III cumplen la condición de separabilidad enunciada por 
Wahnschafft et al (1992) para sistemas no reactivos: la separación de un alimento en dos 
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productos de destilación es posible, si y sólo si, la línea de balance de materia global 
corta la trayectoria de puntos pinch dos veces incluyendo la intersección con el punto de 
alimentación. Se considera interesante la posibilidad de determinar estas regiones sin la 
necesidad de recurrir a estudios paramétricos dispendiosos en un simulador comercial. 
 
Tabla 3-3: Especificaciones en variable transformada para la separación reactiva 
presentada en la figura 3-8. 
 Alimento Destilado Fondos 
Ácido 0,5 0,00071 0,99999 
Alcohol 0,5 0,01633 0,98435 
 
Figura 3-9: Región de composición de productos (“región de corbatín”) para una mezcla 
con 30% de ácido acético y 70% de 1-pentanol a 101,325 kPa 
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3.4 Conclusiones 
Se propuso y demostró un algoritmo para el cálculo hacia abajo de rectificadores 
reactivos heterogéneos. Esto puede ser útil en el diseño básico de columnas de 
destilación reactiva aplicando el método de valores en la frontera. 
Se utilizó la teoría de los métodos de continuación para transformar las ecuaciones pinch 
en curvas paramétricas en la relación de reflujo y se propuso un método robusto del tipo 
predictor-corrector para el trazado de las trayectorias. 
A partir del estudio de los ejemplos es posible afirmar que el reflujo mínimo de las 
mejores separaciones en una columna de destilación reactiva con un decantador de 
cabeza corresponde con uno de los dos casos básicos de la destilación azeotrópica 
heterogénea: dos puntos pinch activos localizados en diferentes secciones de la columna 
o un único punto pinch activo en el plato de alimentación. 
Como perspectiva es fácil observar que las ideas presentadas en este trabajo son 
fácilmente aplicables a las reacciones de esterificación de ácido acético. Este aspecto 
sitúa la contribución en el área específica de la producción de acetatos por destilación 
reactiva. 
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4. Algunos aspectos sobre el diseño 
conceptual de columnas de destilación 
reactiva heterogénea con doble 
alimentación 
4.1 Introducción 
En términos generales las separaciones en columnas con dos o más alimentos puede 
tener tres orígenes dependiendo del contexto: a) la destilación extractiva de soluciones 
azeotrópicas (Levy y Doherty, 1986; Wahnschafft y Westerberg, 1993; Knapp y Doherty, 
1994; Petlyuk y Danilov, 1999), b) la destilación reactiva en sistemas donde los reactivos 
tienen diferentes ordenes de volatilidad (Barbosa y Doherty, 1988b; Wasylkiewicz, 1999; 
Avami et al., 2012) y c) la síntesis y diseño de secuencias de separación (Petlyuk, 2004; 
Szanyi et al., 2004; Kossack et al., 2008; Kraemer et al., 2011). Las configuraciones con 
dos alimentos tienen dos ventajas sustanciales sobre las columnas simples: a) la relación 
de reflujo requerida para efectuar la misma separación es menor (Barbosa y Doherty, 
1988b; Petlyuk, 2004) y b) la región de composición de productos es mayor (existen 
separaciones imposibles de lograr en una columna simple y posibles en columnas con 
dos alimentos). Adicionalmente, en destilación reactiva el problema se encuentra 
motivado por las ventajas de maximizar el contacto entre reactivos de volatilidades 
diferentes en una zona específica de la columna. 
A diferencia de la destilación reactiva en columnas simples, en el caso de las 
configuraciones con dos alimentos no se dispone de una generalización completa a partir 
de la teoría para los casos no reactivos. La razón para esto es que una porción (o incluso 
la totalidad) de las trayectorias de puntos pinch asociadas con la sección media de la 
columna se encuentra localizada fuera del espacio de composiciones donde las 
fracciones molares son negativas (Barbosa y Doherty, 1988b; Wahnschafft y Westerberg, 
1993; Petlyuk, 2004). Para avanzar en este sentido se requiere desarrollar métodos que 
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traten con la solución de las ecuaciones pinch incluso en el caso de fracciones molares 
negativas. El autor no conoce trabajos en la literatura relacionados con el uso de “puntos 
pinch negativos” con el propósito de calcular el reflujo mínimo. Sin embargo existen 
algunas publicaciones tratando el problema de los puntos pinch negativos en sistemas 
homogéneos no reactivos (por ejemplo: Felbab et al., 2011; Felbab, 2012). Por lo que es 
posible pensar que en el futuro puedan desarrollarse trabajos para avanzar en esta 
dirección. 
Para que las regularidades observadas en la condición del reflujo mínimo en los sistemas 
no reactivos (dos puntos pinch activos aproximadamente colineales con la alimentación), 
para las separaciones directas/indirectas en columnas simples, resulten observables en 
columnas con doble alimentación se requiere que algunas soluciones de las ecuaciones 
pinch para la sección media de la columna se encuentren localizadas en el interior del 
espacio de composiciones (Barbosa y Doherty, 1988b; Knapp y Doherty, 1994; Avami et 
al., 2012). No obstante no es posible conocer esta característica a priori y es muy 
frecuente que los puntos pinch de la sección media correspondan a fracciones molares 
negativas. Por este motivo una solución general del problema del reflujo mínimo (PRM) 
para las separaciones agudas a partir de la teoría de puntos pinch sólo es posible con el 
concepto original, según el cual el reflujo mínimo corresponde con una situación donde el 
punto pinch de la línea de destilación reactiva asociada con una sección de la columna 
termina exactamente sobre el perfil de otra de las secciones (Barbosa y Doherty, 1988b). 
Este punto de vista conduce a la implementación de métodos gráficos como el de 
“valores en la frontera” (Pham et al., 1989; Urdaneta et al., 2002). 
En este trabajo exploramos la aplicación del método de valores en la frontera a columnas 
de destilación reactiva con un decantador de cabeza y doble alimentación. Se presentan 
dos ejemplos donde se resuelve el PRM teniendo como objeto de estudio la producción 
de acetato de amilo. Se concluye que para una misma separación el reflujo mínimo y el 
número de etapas tienen un menor valor en una columna con doble alimentación. 
4.2 Ecuaciones de balance en coordenada transformada 
Para el análisis una columna de destilación con dos alimentos es dividida en tres 
secciones: rectificación, agotamiento y sección media (figuras 4-1, 4-2 y 4-3, 
respectivamente). Las dos primeras secciones reciben el tratamiento descrito en el 
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capitulo anterior. La sección media contiene la “alimentación superior” y está limitada por 
los dos puntos de alimentación. 
 
Figura 4-1: Representación de la sección de rectificación. 
 
Para el caso de una única etapa heterogénea (el decantador), las especificaciones del 
método de valores en la frontera (adaptado para ser usado en composiciones 
transformadas) son: elegir una línea de reparto reactiva para el decantador, la presión de 
operación, la composición de los dos alimentos y la relación de alimentación. El fondo 
conjugado se determina de la recta de balance global sobre la columna. Dadas estas 
especificaciones el principal problema consiste en encontrar una línea de destilación 
reactiva definida por trozos (rectificación, agotamiento y sección media) que conecte la 
composición del vapor que ingresa al condensador con la composición del producto de 
fondos. 
 
V 
yi,2 
L1  
xi,1  
D  
xi,D  
QC  
V  
yi,m+1  
Lm  
xi,m  
(ψ1)*L1  
Extracto 
(1-ψ1)*L1  
Refinado 
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Figura 4-2: Representación de la sección de agotamiento. 
 
Para el caso de una única etapa heterogénea (el decantador), las especificaciones del 
método de valores en la frontera (adaptado para ser usado en composiciones 
transformadas) son: elegir una línea de reparto reactiva para el decantador, la presión de 
operación, la composición de los dos alimentos y la relación de alimentación. El fondo 
conjugado se determina de la recta de balance global sobre la columna. Dadas estas 
especificaciones el principal problema consiste en encontrar una línea de destilación 
reactiva definida por trozos (rectificación, agotamiento y sección media) que conecte la 
composición del vapor que ingresa al condensador con la composición del producto de 
fondos. 
4.2.1 Sección media  
Los balances molares para la sección media (ver figura 4-3) expresados en 
composiciones transformadas tienen la misma forma del proceso análogo no reactivo: 
, 1 , 1 , ,
ˆ ˆ ˆ ˆ
u i u m i m m i m i DF W V Y L X DX    ,                (4-1) 
V  
yi,n  Ln+1  
xi,n+1  
L2  
xi,2  
B  
xi,B  
QR  
V  
yi,1  
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1
ˆ ˆ ˆ ˆ
u m mF V L D   ,                  (4-2) 
Siendo (4-1) el balance por componente y (4-2) el balance global. Adicionalmente el 
balance global para la columna (incluyendo un punto de “alimentación inferior”) es: 
ˆ ˆ ˆ ˆ
u lF F D B   ,                 (4-3) 
Al suponer que el alimento es un líquido saturado y que la variación del flujo de líquido en 
una sección obedece sólo al efecto del cambio total en el número de moles por la 
reacción, después de sustituir (4-3) y (4-2) en (4-1) se obtiene (Barbosa y Doherty, 
1988b): 
  , ,
, , 1
1 i u i Dm
i m i m
m m
W EXr E
X Y
r E r E

 


 
 
,           (4-4.1) 
La variable E viene dada por la siguiente organización de variables: 
 1
1
1
1
m
m m
s
E
s r




 
,              (4-4.2) 
Siendo λ la relación de alimentación: 
ˆ ˆ
ü lF F  ,                  (4-5) 
En una sección de composición constante pueden eliminarse los subíndices en la 
ecuación (4-4) para obtener la ecuación pinch de la sección media: 
  , ,1 i u i D
i i
W EXr E
X Y
rE rE

 

 
 
,               (4-6) 
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Figura 4-3: Representación de la sección media. 
 
Parte del problema consiste en que las soluciones de la ecuación (4-6) para las 
coordenadas transformadas (Xi) se localizan frecuentemente fuera del espacio de 
composiciones. Desde un punto de vista estricto la ecuación contiene dos parámetros: la 
relación de reflujo (r) y la relación de alimentación (λ). En consecuencia, en principio, el 
PRM es en dos parámetros. No obstante, para la destilación reactiva heterogénea, 
debido a que la composición del destilado se encuentra fija por el equilibrio líquido – 
líquido – reactivo, un cambio en la relación de alimentación modifica la pendiente de la 
recta de balance global y por lo tanto el producto de fondos. El PRM de la destilación 
reactiva heterogénea surge cuando λ se encuentra especificado (Barbosa y Doherty, 
1988b; Wasylkiewicz, 1999; Avami et al., 2012). 
 
4.2.2 Balances globales sobre la columna 
A partir de los flujos y composiciones transformadas de los dos alimentos se define una 
“composición global” (Wi) y un “flujo global”: 
V  
yi,n  Ln+1  
xi,n+1  
L2  
xi,2  
B  
xi,B  
QR  
V  
yi,1  
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, ,
ˆ ˆ ˆ
u i u l i l iF W FW FW  ,              (4-7.1) 
ˆ ˆ ˆ
u lF F F  ,               (4-7.2) 
Al expresar la ecuación (4-7.2) en términos de la relación de alimentación: 
, ,
1
1 1
i i u i lW W W

 
 
 
,                (4-8) 
Utilizando (4-7) y (4-8) los balances globales sobre una columna con doble alimentación 
son: 
, ,
ˆ ˆ ˆ
i D i B iDX BX FW  ,                 (4-9) 
ˆ ˆ ˆD B F  ,                (4-10) 
Después de sustituir (4-10) en (4-9): 
     , ,ˆ ˆ i D i i i BB D X W W X     ,             (4-11) 
Si se suponen las alimentaciones como líquidos saturados es posible establecer 
fácilmente una relación entre las relaciones de recirculación (s y r) porque el flujo de 
vapor a lo largo de la columna es constante. Esta relación es igual a la obtenida para 
columnas simples pero las fracciones molares transformadas del alimento son las 
composiciones globales definidas por la ecuación (4-8): 
  
    
ext ,2 ,
,1 ,
1
1 1
c c i i B
i D ic c B
s y W X
X Wr x
 
 
 

 
,             (4-12) 
La ecuación (4-12) muestra que una vez se han elegido los productos de destilación, las 
relaciones de reflujo y rehervido no pueden especificarse en forma independiente.  
4.3 Ejemplos 
Se elaboraron dos ejemplos tendientes a ilustrar los elementos básicos para la solución 
del PRM en columnas con un decantador de cabeza. Se trata de dos separaciones 
reactivas orientadas a la producción de acetato de n-amilo y especificada en las tablas 4-
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1 y 4-2. En los dos casos el alimento al plato superior es n-amilalcohol puro mientras en 
el plato inferior se alimenta el ácido acético puro. Esta elección resulta obvia al 
considerar los puntos de ebullición. Por simplicidad se restringió el problema a una única 
etapa heterogénea (el decantador) y por esta razón es necesario realizar una 
especificación adicional: la fracción de extractos en el reflujo o la composición del vapor 
que ingresa al condensador (Urdaneta et al., 2002; Kraemer et al., 2011). Se seleccionó 
esta última y cercana a la línea de vapor reactiva (ver el punto denominado Y2 en las 
figura 4-4 y 4-5). 
En primer lugar se calcularon los ramales de puntos pinch para las secciones de 
rectificación y agotamiento. Se observó que la sección de agotamiento sólo contiene 
nodos estables mientras que la sección de rectificación, debido a sus múltiples puntos de 
retorno (ver figuras 4-4 y 4-5), también contiene puntos silla. Se exploraron las líneas de 
destilación de la sección media y no se pudo localizar ningún punto pinch en el interior 
del espacio de composiciones, conjeturándose que los puntos fijos de esta sección se 
encuentran fuera del espacio de composiciones. Tomando en cuenta estos hechos se 
puede inferir que en caso de existir un punto pinch de alimentación se encontrará 
localizado en la sección de agotamiento. Los perfiles en las figuras 4-4 y 4-5 se 
calcularon de la siguiente manera: el perfil de agotamiento de abajo hacia arriba hasta 
alcanzar el punto pinch de alimentación; el perfil de rectificación de arriba hacia abajo 
hasta un punto pinch; y el perfil de la sección media, iniciando justo arriba del plato de 
alimentación inferior y continuando hacia arriba hasta cortar la línea de destilación de 
rectificación. 
Para la figura 4-4 se requirió un proceso iterativo desarrollado de manera grafica para 
lograr que el pinch de la sección de rectificación se localizara justo sobre el perfil de la 
sección media. El valor del reflujo mínimo obtenido es de rmin = 0,542. Observe que en las 
condiciones de la figura 4-4 las secciones de rectificación y agotamiento son infinitas 
mientras la sección media es finita. Existe un aspecto sobresaliente refiriéndonos a las 
especificaciones en la tabla 4-1: la separación es imposible en una columna con un único 
alimento porque los perfiles de rectificación y agotamiento no pueden interceptarse. 
En la figura 4-5 se muestran los perfiles de la sección intermedia iniciando en diferentes 
puntos de la sección de agotamiento. La figura muestra las condiciones iniciales para las 
etapas 3, 4 y 5. Se observa que en todos los casos la sección intermedia cruza la sección 
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de rectificación cumpliendo las condicion de separabilidad. Sin embargo, a diferencia de 
lo que ocurre en la figura 4-4, el pinch de rectificación no se encuentra sobre el perfil 
medio. Dado que la figura 4-5 se calculó para una relación de reflujo que implica la 
separación completa en el decantador (el reflujo se encuentra constituida sólo por los 
extractos) no es posible reducirla más y los resultados corresponden con rmin=1. 
Tabla 4-1: Especificaciones para la separación reactiva ilustrada en la figura 4-4. 
 Ácido Alcohol 
Alimento al plato superior 0 1 
Alimento al plato inferior 1 0 
Destilado 0,00421 0,01643 
Vapor al condensador 0,01439 0,16349 
Relación de alimentación (λ) 1,0 
Presión (kPa) 10,325 
 
Tabla 4-2: Especificaciones para la separación reactiva ilustrada en la figura 4-5. 
 Ácido Alcohol 
Alimento al plato superior 0 1 
Alimento al plato inferior 1 0 
Destilado 0,26621 0,08795 
Vapor al condensador 0,37826 0,24042 
Relación de alimentación (λ) 2/3 
Presión (kPa) 10,325 
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Figura 4-4: Estructura de las líneas de destilación en el reflujo mínimo (rmin=0,542) para 
la separación reactiva especificada en la tabla 4-1. 
 
 
La separación propuesta en la tabla 4-2 y los resultados presentados en la figura 4-5 
corresponden a un caso donde el reflujo mínimo se encuentra controlado por la 
separación de fases en el decantador. Observe que en este tipo de problemas es posible 
variar la posición del vapor (Y2) sobre la línea de balance del decantador manteniendo 
fija la separación. De tal manera que puede minimizarse el reflujo mínimo para diferentes 
valores del vapor en el plato 2 como en la destilación heterogénea convencional (Pham 
et al., 1989). 
 
Capítulo 4 103 
 
Figura 4-5: Estructura de las líneas de destilación en el reflujo mínimo (rmin=1) para la 
separación reactiva especificada en la tabla 4-2. 
 
 
4.4 Conclusiones 
La región de composición de productos de las columnas de destilación con doble 
alimentación es más amplia en relación a las columnas simples. Como consecuencia: 
existen separaciones reactivas que pueden ser realizadas en una columna con dos 
alimentos que no podrían ser efectuadas en columnas simples. 
Para los casos estudiados en relación a la destilación de la mezcla reactiva agua + ácido 
acético + n-amilalcohol + n-amilacetato no se encontraron puntos pinch en la sección 
media de la columna en el interior del espacio de composiciones. Se concluye que se 
encuentran localizados fuera del espacio de composiciones donde las fracciones molares 
son negativas. Este aspecto dificulta el análisis de puntos pinch para columnas con doble 
alimentación y sugiere que es necesario ampliar las ideas para incluir los puntos pinch 
negativos. 
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La aplicación de las consideraciones de carácter geométrico consideradas en este 
capítulo se encuentran limitadas a sistemas con dos composiciones transformadas 
independientes y el proceso de diseño básico requiere interacción entre el diseñador y 
los resultados gráficos para tomar decisiones acerca del sentido en el que deben variarse 
las variables de diseño. 
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5. Conclusiones y recomendaciones 
5.1 Conclusiones 
Para el caso de las columnas de destilación azeotrópica heterogénea con un alimento, 
reactivas o no reactivas se desarrolló una metodología de carácter general para calcular 
el reflujo mínimo y la región de composición de productos. Los fundamentos de los 
conceptos utilizados se encuentran en la teoría de puntos pinch para procesos de 
destilación. 
Se contribuyó con métodos numéricos robustos fundamentados en técnicas de 
continuación para trazar de manera eficiente las trayectorias de puntos pinch reactivas o 
no reactivas y homogéneas o heterogéneas. Esto resulta importante porque no se 
encuentran en la literatura abierta detalles relacionados con estos procedimientos de 
cálculo. Estos métodos fueron probados en diversos casos de estudio y con diferentes 
modelos termodinámicos en el contexto de la producción de acetatos sin presentar 
problemas de convergencia. 
Utilizando la información termodinámica más confiable disponible en la literatura en 
relación las soluciones de ácido acético + n-amilalcohol + agua + n-amilacetato se 
concluye que el sistema no reactivo presenta cinco azeótropos mientras en presencia de 
la reacción sólo persiste el azeótropo no reactivo entre el agua y el alcohol y no se 
forman azeótropos reactivos. La estructura de las líneas de destilación reactiva es por lo 
tanto más simple cuando se incluye la reacción química exhibiendo una única región de 
destilación. 
El reflujo mínimo de la producción de n-amilacetato por destilación reactiva en columnas 
con un decantador de cabeza cuando se requiere simultáneamente la conversión total de 
los reactivos y la separación total de los productos se encuentra determinado 
principalmente por el equilibrio líquido – líquido – vapor reactivo para condensadores que 
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entregan el líquido saturado y por el equilibrio líquido – líquido reactivo para 
condensadores que entregan líquido sub-enfriado. 
El uso de columnas con doble alimentación amplia la región de composición de 
productos en relación al caso con alimentación simple. No obstante propone nuevos 
desafíos en el campo de las matemáticas aplicadas debido que frecuentemente las 
trayectorias de puntos pinch de la sección media se encuentran localizadas fuera del 
espacio de composiciones y una generalización de la teoría de puntos pinch requiere 
poder calcular soluciones de las ecuaciones correspondientes con fracciones molares 
negativas. 
5.2 Perspectivas 
Aunque el objetivo principal del trabajo no se cumplió completamente, se desarrollaron 
las bases conceptuales y las herramientas para lograrlo. Es sólo cuestión de tiempo para 
utilizar las herramientas desarrolladas con el fin propuesto. Adicionalmente las ideas 
investigadas dieron origen a algunas perspectivas interesantes que merecen ser 
estudiadas en nuevos trabajos: 
 Para el caso de las separaciones directas/indirectas reactivas o no reactivas existe 
una relación concreta entre las líneas de volatilidad constante y las trayectorias de 
destilación reversible que puede permitir el desarrollo de métodos para calcular el 
reflujo mínimo basados en un análisis de curvas de isovolatilidad. 
 
 Con frecuencia la envolvente líquido – líquido – vapor reactiva coincide con los 
puntos de retorno de las trayectorias de puntos pinch y esta característica podría ser 
el principio para en método de análisis de estabilidad material.  
 
 El método de cálculo que se desarrolló para rectificadores con un decantador de 
cabeza, reactivos o no reactivos, tiene potencial para ser probado en el cálculo de 
procesos de destilación discontinua. 
 
 
 
  
 
A. Anexo: Caracterización 
termodinámica de los sistemas de 
esterificación heterogéneos. I. 
Envolventes reactivas 
 
Resumen. 
Se presenta un enfoque novedoso para el cálculo de las envolventes reactivas líquido – 
líquido – vapor (LLV) y líquido – líquido (LL). El principal aporte consiste en indicar las 
manipulaciones necesarias para transformar el cálculo de las binodales en homotopías 
termodinámicas y trasladar la solución del problema a la teoría de los métodos de 
continuación. Esta perspectiva proporciona adicionalmente un procedimiento para 
localizar el punto crítico de las mezclas reactivas. Se trazaron las binodales reactivas LLV 
a 101,325 kPa para los sistemas ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato y 
ácido acético + 3-metil-1-butanol + agua + isoamilacetato encontrando que son 
semejantes a las binodales del tipo I en sistemas ternarios no reactivos. 
Palabras clave: equilibrio líquido – líquido – vapor – reactivo; equilibrio líquido – líquido 
reactivo; binodales reactivas; n-amilacetato; isoamilacetato. 
A.1 Introducción. 
La producción de acetatos utilizando la tecnología de la destilación reactiva (DR) 
constituye una alternativa atractiva para la intensificación del proceso secuencial, debido 
principalmente a la disminución del número de unidades de proceso y el aumento de la 
conversión en relación a reactores en fase homogénea (Tang et al., 2005; Toikka et al., 
2009). En una primera aproximación al diseño de procesos de DR se usa el “modelo de 
equilibrio total” (denominado de esta manera porque considera equilibrio de fases y 
químico simultáneos) con el fin de resolver los tres problemas básicos del diseño 
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conceptual en columnas de DR con la zona de reacción no localizada: 1) localización de 
la región de composición de productos, 2) cálculo del reflujo mínimo y 3) el número de 
etapas teóricas para el reflujo real de operación (Wasylkiewicz, 1999; Avami et al., 2012). 
La solución del modelo de equilibrio total empleando métodos geométricos es bastante 
popular en especial cuando el objetivo es el diseño conceptual de procesos de DR 
(Sánchez O, et al., 2003; Dragomir y Jobson, 2005; Thery et al., 2005; Pisarenko et al., 
2009; Avami et al., 2012). La aplicación de estos métodos cortos requiere una 
caracterización termodinámica “a priori”: a) determinación de las regiones de miscibilidad 
parcial (cálculo de las envolventes reactivas líquido – líquido – vapor (LLV) y líquido – 
líquido (LL)), b) determinación de las regiones de destilación reactiva (localización de los 
azeótropos y fronteras termodinámicas). Para sistemas con dos grados de libertad los 
métodos empleados en la destilación azeotrópica de mezclas ternarias pueden ser 
adaptados incorporando las coordenadas transformadas de Doherty (Barbosa y Doherty, 
1988; Ung y Doherty, 1995; Okasinski y Doherty, 2000; Wasylkiewicz y Ung, 2000; Taylor 
et al., 2006). En este trabajo se explota este último aspecto con el fin de proponer una 
técnica de continuación para el trazado de las envolventes reactivas LLV y LL. La 
importancia de estas binodales tiene su contexto en el diseño de columnas de DR 
heterogénea y consiste en: a) establecer las posibles líneas de reparto para un 
decantador de cabeza o externo (fijando en consecuencia las posibles purezas para el 
destilado) y b) determinan el máximo número de etapas heterogéneas en una sección de 
la columna.  
En la literatura conocida por los autores las binodales reactivas son “trazadas” utilizando 
una serie ordenada de cálculos de flash isotérmico reactivo (Wasylkiewicz y Ung, 2000; 
Bonilla et al., 2008; Sánchez et al., 2011). Esta perspectiva tiene dos inconvenientes 
prácticos: a) no es eficiente desde el punto de vista computacional y b) no permite 
localizar con suficiente precisión el punto crítico. Pueden resolverse eficientemente estos 
dos problemas utilizando técnicas de continuación según se ha demostrado en algunos 
trabajos sobre sistemas sin reacción química (Ermakova y Anikeev, 2000; Yermakova et 
al., 2005; Sánchez et al., 2010). 
A presión constante, la dimensión del espacio de composiciones transformadas en un 
sistema donde se efectúa una reacción de esterificación en ausencia de inertes es de 
dos (Ung y Doherty, 1995; Wasylkiewicz y Ung, 2000; Taylor et al., 2006). Esta 
característica se encuentra explicada por la regla de las fases de Gibbs y permite tratar 
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las envolventes reactivas (LLV y LL) del sistema de cuatro componentes (ácido + alcohol 
+ agua + acetato) de manera semejante a las binodales no reactivas de los sistemas 
ternarios. Teniendo en cuenta este aspecto, en este trabajo se generalizó el método 
utilizado por Sánchez et al., (2010) para trazar envolventes en sistemas ternarios no 
reactivos. La idea principal consiste en deformar las ecuaciones del flash isotérmico para 
obtener la forma normalizada del problema de Davidenko (Sánchez et al., 2010) y 
posteriormente utilizar los métodos de continuación para resolver numéricamente la 
deformación. 
Se presentan ejemplos de aplicación del trazado de las binodales reactivas sobre dos 
sistemas de esterificación relevantes desde el punto de vista industrial: la producción de 
n-amilacetato y de isoamilacetato. En cada caso se determinó la estructura del equilibrio 
líquido – líquido – vapor reactivo (ELLVR) trazando las envolventes reactivas y 
localizando sus puntos críticos. En los casos ilustrados (y en otros muchos no reportados 
en este trabajo) el método propuesto no presenta problemas de convergencia 
mostrándose como una herramienta útil en la caracterización termodinámica de los 
sistemas de esterificación y especialmente atractiva para la localización del punto crítico 
de las binodales reactivas. 
A.2 Envolventes reactivas. 
Resulta ideal transformar las ecuaciones del equilibrio de fases reactivo en una curva 
monoparamétrica sobre la cual la proporción de extractos a refinados permanece 
constante. Estas curvas de fracción de extractos constante resultan el tema central de 
este trabajo y el cálculo de sus trayectorias determina completamente las envolventes 
reactivas. Este concepto fue utilizado inicialmente por Sánchez et al (2010) en sistemas 
ternarios no reactivos. En el presente trabajo se extienden estas ideas para incluir la 
ocurrencia de una reacción química y se demuestra que, utilizando las coordenadas 
transformadas (Ung y Doherty, 1995; Wasylkiewicz y Ung, 2000), las binodales reactivas 
de los sistemas con dos grados de libertad pueden trazarse calculando curvas de 
fracción de extractos constante. 
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A.2.1 Envolvente líquido – líquido – vapor reactiva 
Considérense las ecuaciones del ELLVR (Ung y Doherty, 1995; Wasylkiewicz y Ung, 
2000): 
0Ri i i ig y K x   ,    i              (1.1) 
0E l l Rc i i i ig x K x

    ,   i              (1.2) 
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El sistema de ecuaciones (1) puede describirse de la siguiente manera: (1.1) es la 
condición de ELV; (1.2) es la condición de ELL; (1.3) es la condición de equilibrio 
químico; (1.4) es la definición de la coordenada transformada del líquido global; (1.5) son 
los balances molares en la fase líquida; (1.6), (1.7) y (1.8) corresponden con la restricción 
sobre las fracciones molares. Las variables implicadas son: las fracciones molares de los 
componentes en el vapor (yi), el líquido global (xi), la fase de extractos (xi
E) y la fase de 
refinados (xi
R); la temperatura (T); la presión (p); la fracción molar de la fase de extractos 
(ψ) y las composiciones globales transformadas (Xi). Los grados de libertad son 
(variables menos ecuaciones): (5c+1)-(4c+2)=c-1. Un cálculo de temperatura de burbuja 
reactiva se define cuando los grados de libertad se eligen como la presión y las c-2 
composiciones transformadas independientes (Ung y Doherty, 1995; Wasylkiewicz y Ung, 
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2000). En acuerdo con lo anterior, el plano de fases para un sistema de cuatro 
componentes (c=4) tiene dos grados de libertad. Debido a esta característica, las 
binodales reactivas LL y LLV resultan semejantes a las binodales no reactivas 
encontradas en sistemas ternarios. 
Con el fin de fijar la fracción de extractos se aplica la regla de la palanca en variable 
transformada para obtener:  
 * *4 3 1 0R Ec i i ig X X X       ,              (1.9) 
La ecuación (1.9) se escribe para cualquier componente (diferente al de referencia) y 
reduce los grados de libertad del conjunto de ecuaciones (1) a la unidad porque la 
fracción transformada de extractos (ψ*) se trata como una especificación y las fracciones 
molares transformadas de los refinados y los extractos (Xi
E y Xi
R) pueden obtenerse a 
partir de las fracciones molares en acuerdo con la siguiente relación (Ung y Doherty, 
1995; Wasylkiewicz y Ung, 2000): 
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,                   (2) 
En la ecuación (2) el subíndice “ref” se refiere al componente de referencia, el 
superíndice α se refiere a la fase (refinados o extractos), δ es el cambio en la moles 
ocasionado por la reacción y ν es el coeficiente estequiométrico. Observe que en la 
ecuación (1.4) se tomó como referencia el componente de la serie ordenada de números 
enteros consecutivos 1,2,3,…,c. 
Debido que el sistema de ecuaciones (1) tiene un grado de libertad (para el caso de un 
sistema de cuatro componentes a una presión y una fracción transformada de extractos 
especificadas) es posible realizar una interpretación matemática a partir de una curva en 
un parámetro. La elección de este parámetro es arbitraria y la curva es independiente del 
mismo. Dado que las binodales se representan en el espacio de composiciones, resulta 
conveniente elegir la fracción molar global transformada de uno de los componentes 
formulando el problema en forma paramétrica: 
 2, 0G X  ,                      (3) 
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La curva paramétrica χ(X2) es una trayectoria isobárica sobre la cual la fracción de 
extractos permanece constante. Para aplicar la teoría de los métodos de continuación, la 
ecuación (3) se transforma a la forma canónica o ecuación de Davidenko mediante una 
reparametrización en términos de la longitud de arco (ℓ) (Allgower y Georg, 1990; Seydel, 
2010): 
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Después de formular el problema a través de la ecuación diferencial (5) es posible utilizar 
las técnicas de continuación disponibles en la literatura para llevar a cabo la integración 
numérica. Para los propósitos de este trabajo, se utilizaron los métodos del tipo predictor 
corrector basados en la descomposición ortogonal de Householder y tratados con detalle 
por Allgower y Georg (1990).  
A.2.2. Envolvente líquido – líquido reactiva 
Las ecuaciones del ELLR pueden generarse a partir del conjunto (1) eliminando las 
relaciones para el ELV (ecuación (1.1)) y la sumatoria sobre las fracciones molares del 
vapor (ecuación (1.8)) quedando un conjunto de ecuaciones que describe un flash 
isotérmico líquido – líquido reactivo: 
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Para obtener una situación con un grado de libertad se consideran cuatro componentes y 
se especifica la presión, la temperatura y la fracción transformada de extractos. En este 
caso la curva paramétrica se obtiene al considerar el siguiente arreglo: 
 2, 0H X  ,                    (7) 
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La curva paramétrica χ(X2) es una trayectoria isotérmica e isobárica sobre la cual la 
fracción de extractos permanece constante. La ecuación (7) se trata de la misma manera 
que el conjunto (3) para obtener el problema básico de la teoría de los métodos de 
continuación. 
A.3. Ejemplos.  
Se calcularon las binodales reactivas LLV a 101,325 kPa para los sistemas ácido acético 
+ 1-pentanol + agua + n-amilacetato y ácido acético + 3-metil-1-butanol + agua + 
isoamilacetato. En los dos casos la fase líquida se describió con el modelo de actividad 
NRTL (Renon y Prausnitz, 1968) y la fase gaseosa con la teoría química (Hayden y 
O’Connell, 1975; Prausnitz et al, 1980). Este modelo termodinámico (“gamma – phi”) que 
incluye los fenómenos de asociación y solvatación en la fase gaseosa es el más popular 
en la literatura para describir los sistemas de esterificación (Lee y Liang, 1998; Lee y Lin, 
1999; Chiang et al., 2002; Tang et al., 2005; Toikka et al., 2009; Osorio et al., 2011). Las 
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ecuaciones para la presión de vapor de las especies orgánicas y la densidad de los 
líquidos puros son las de Yaws (2003) y Yaws (2008), respectivamente. La ecuación para 
la presión de vapor del agua se tomó de Poling et al., (2001). Las constantes básicas de 
las sustancias puras (temperatura crítica, presión crítica, momento dipolar y radio medio 
de giro) se tomaron de Yaws (2008). Los parámetros de NRTL para el caso del 
isoamilacetato son los ajustados por Osorio et al., (2011) y para el n-amilacetato se 
presentan en la Tabla 1. Las constantes de asociación y solvatación en el método de 
Hayden y O’Connell (1975) se tomaron de Prausnitz et al., (1980). La constante de 
equilibrio químico se calculó con la correlación ajustada por Wyczesany (2009). 
Con fines puramente demostrativos y académicos se calculó la binodal reactiva LL para 
las mezclas de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato empleando el modelo 
UNIFAC Dortmund (Weidlich y Gmehling, 1987; Gmehling, Li y Schiller, 1993; Jakov et 
al., 2006). Debe observarse que este modelo no “distingue” los isómeros 3-metil-1-
butanol y 1-pentanol en solución y tampoco los isómeros isoamilacetato y n-amilacetato 
en solución. Como consecuencia de esto el equilibrio líquido – líquido sin reacción 
química para los sistemas de esterificación con acetato de n-amilo o de isoamilo 
calculado empleando el UNIFAC Dortmund fue el mismo. 
La condición inicial para la ecuación (5) es la solución de un cálculo de temperatura de 
burbuja con reacción química (para binodales LLVR) o un cálculo de flash isotérmico 
reactivo (para binodales LLR). Se eligió como componente de referencia el acetato y se 
utilizaron las fracciones molares transformadas de ácido y alcohol como independientes. 
Una vez se conoce la condición inicial, la ecuación (5) se integra en las dos direcciones 
posibles hasta alcanzar el punto crítico o agotar uno de los componentes (en forma 
opcional puede localizarse la condicional inicial sobre uno lado del espacio de 
composiciones e integrar únicamente en la dirección del punto crítico). La precisión 
numérica empleada fue de 10-8 (esto significa que la norma euclidiana de los vectores en 
las ecuaciones (3) y (7) es menor o igual a este valor sobre cada punto de la binodal). 
A.3.1 Binodal LLVR  
Las Figuras A-1 y A-2 presentan las binodales LLV reactivas a 101,325 kPa para las 
mezclas de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato y ácido acético + 3-metil-1-
butanol + agua + isoamilacetato, respectivamente. Puede observarse una estructura 
similar a la ofrecida por las envolventes ternarias no reactivas del tipo I según la 
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clasificación de Treybal (1968). Para demostrar con claridad esta analogía se trazó la 
binodal del sistema ternario agua + ácido acético + n-amilacetato a 101,325 (ver Figura 
A-3). Debe resultar claro que el origen de esta correspondencia (además del tipo de 
envolvente) es la dimensión del espacio de composiciones. El punto central es que los 
métodos de análisis (especialmente métodos gráficos) empleados en sistemas ternarios 
pueden aplicarse a sistemas reactivos con dos grados libertad empleando las 
coordenadas transformadas. 
 
Tabla A-1: Parámetros para el modelo NRTL para las mezclas de ácido acético + 1-
pentanol + agua + n-amilacetato 
(1) + (2) A1,2 [=]K A2,1 [=]K α1,2 
Ácido + Alcohol: 
ELL (Esquível y Gil, 1991). 
 
-316,8 
 
178,3 
 
0,1695 
Ácido + Acetato: 
ELV (Chang et al., 2005) 
 
225,39 
 
280,81 
 
1,65 
Ácido + Agua: 
ELV (Chang et al., 2005) 
 
87,84 
 
365,98 
 
1,33 
Alcohol + Acetato: 
ELV (Cepeda, 2010) 
 
-137,08 
 
315,55 
 
0,3015 
Alcohol + Agua: 
ELL (Esquível y Gil, 1991). 
 
100,1 
 
1447,5 
 
0,298 
Acetato + Agua: 
ELL (Lee M. J. et al., 2000) 
 
254,47 
 
2221,51 
 
0,20 
 
Aunque las mezclas no reactivas de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato y 
ácido acético + 3-metil-1butanol + agua + isoamilacetato presentan múltiples azeótropos 
(cinco en el primer caso y tres en el segundo) en el sistema reactivo sólo “permanece” el 
azeótropo agua – alcohol (ver Figuras A-1 y A-2) siendo un punto fijo no degenerado 
(Okasinski y Doherty, 2000) y el único nodo inestable de las líneas de residuo reactivas. 
Para su comparación, en la Tabla A-2 se presentan la predicciones para los azeótropos 
en las Figuras A-1, A-2 y A-3 frente a los datos experimentales de Horsley (1973). 
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Figura A-1: Estructura del ELLVR para las mezclas de ácido acético + 1-pentanol + agua 
+ n-amilacetato a 101,325 kPa. Localización del punto crítico y la línea de vapor 
 
 
Tabla A-2: Composición y temperatura de los azeótropos heterogéneos reportados en 
este trabajo a 101,325 kPa 
 
Este Trabajo 
Experimental. 
Horsley (1973) 
Mezcla 
Fracción 
molar 
T[=] 
ºC 
Fracció
n molar 
T[=] 
ºC 
Agua 
1-pentanol 
0,8422 
0,1578 
95,64 
0,854 
0,146 
95,8 
Agua 
3-metil-1-butanol 
0,8144 
0,1856 
94,85 
0,828 
0,172 
95,15 
Agua 
n-amilacetato 
0,8388 
0,1612 
95,21 
0,834 
0,166 
95,2 
 
En un computador con un procesador AMD Athlon 64 x 2 Dual Core 4800+ y 2,0 GB 
RAM, empleando en la implementación un lenguaje de programación interpretado, el 
tiempo de cómputo para las trayectorias estudiadas es como sigue: 68 segundos para el 
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sistema con isoamilacetato (Figura A-2) y 166 segundos con n-amilacetato (Figura A-1). 
Estos tiempos son aceptables porque podrían ser reducidos a unos pocos segundos en 
un lenguaje compilado. 
 
Figura A-2: Estructura del ELLVR para las mezclas de ácido acético + isoamilalcohol + 
agua + isoamilacetato a 101,325 kPa. Localización del punto crítico y la línea de vapor 
 
A.3.2 Binodal LLR  
La Figura A-4 muestra el resultado de aplicar la metodología descrita en la sección 2.2 
con el fin de trazar la envolvente isotérmica reactiva líquido – líquido paras las mezclas 
de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato a 90 ºC empleando el modelo de 
actividad UNIFAC Dortmund. En las mismas condiciones de las Figuras A-1 y A-2, el 
tiempo de cómputo fue de 57 segundos. Lo importante en este ejemplo es que enfatiza el 
motivo principal en este trabajo: una curva de fracción de extractos constante (ver por 
ejemplo la Figura A-4) puede tratarse como una curva monoparamétrica en la fracción 
molar global transformada. El trazado de esta trayectoria determina completamente la 
envolvente y localiza el punto crítico. 
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Figura A-3: Estructura del ELLV para las mezclas de agua (1) + ácido acético (2) + n-
amilacetato (3) a 101,325 kPa. Localización del punto crítico y la línea de vapor 
 
 
Figura A-4: ELLR para las mezclas de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato 
a 90 ºC empleando el UNIFAC Dortmund 
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Obsérvese que la especificación de la fracción de extractos (por ejemplo 0,457 en la 
Figura A-4) define un “camino” sobre el que cambia la fracción molar transformada global 
manteniendo constante la fracción de extractos. Este punto de vista representa una 
sistematización frente al cálculo de múltiples líneas de reparto a partir de la solución del 
flash isotérmico reactivo cambiando la alimentación “manualmente” y permite el 
desarrollo de un algoritmo numérico que puede ser automatizado completamente. 
A.4 Conclusiones. 
Se presentó una metodología para transformar las ecuaciones del equilibrio de fases 
reactivo (líquido – líquido y líquido – líquido – vapor) en curvas monoparamétricas que 
pueden ser trazadas utilizando los métodos de continuación tradicionales. El principio 
ilustrado se basa en la reducción de los grado de libertad del sistema de ecuaciones a la 
unidad y la elección de un parámetro de continuación entre las variables naturales del 
problema para definir a una trayectoria donde la fracción molar de una de las fases 
líquidas es constante. Una consecuencia directa de esta perspectiva es que motiva un 
método para calcular el punto crítico de las mezclas reactivas. 
La analogía existente entre las binodales ternarias de mezclas no reactivas y las 
binodales reactivas de los sistemas de esterificación (o en general de las binodales 
reactivas en planos de fases con dos grados de libertad) ofrece la posibilidad de aplicar 
en sistemas reactivos ideas que fueron desarrolladas para el caso no reactivo. Aunque 
este concepto no es completamente nuevo, sus consecuencias sobre los procedimientos 
de cálculo de los diagramas de fases reactivos no se encuentran completamente 
explotadas. 
Se determinó que la estructura del equilibrio líquido – líquido – vapor reactivo de las 
mezclas de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato y ácido acético + 3-metil-1-
butanol + agua + isoamilacetato está constituida por binodales reactivas del tipo I con la 
línea de vapor reactiva completamente contenida por la envolvente líquido – líquido. En 
los casos ilustrados (y en otros muchos no reportados en este trabajo) el método 
propuesto no presenta problemas de convergencia mostrándose como una herramienta 
útil en la caracterización termodinámica de los sistemas de esterificación. 
El principal aporte consiste en indicar las manipulaciones necesarias para transformar el 
cálculo de las envolventes reactivas en homotopías termodinámicas. Al trasladar el 
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problema al campo de los métodos de continuación, la solución resulta relativamente 
simple porque las trayectorias de fracción de extractos constante tienen forma semejante 
a la binodal. 
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B. Anexo: Caracterización 
termodinámica de los sistemas de 
esterificación heterogéneos. II. 
Equilibrio de fases reactivo 
Resumen. 
Se presentan los procedimientos desarrollados para el cálculo de los puntos de 
saturación de mezclas reactivas: se cubren los casos de las temperaturas de burbuja y 
rocío para mezclas homogéneas y heterogéneas. Para las soluciones homogéneas, el 
método propuesto es una homotopía de Newton con estimados fundados en la 
estequiometria de la reacción. Para las soluciones heterogéneas, se utiliza el método de 
Newton – Raphson iniciando con los estimados resultantes de un análisis de estabilidad 
material. A manera de ejemplo, se trazaron las líneas de destilación reactiva a reflujo 
infinito para el sistema de esterificación ácido acético + 1-pentanol + agua + n-
amilacetato encontrando que no existen azeótropos reactivos. Los cálculos de equilibrio 
de fases con reacción química se verifican de manera indirecta resolviendo el equilibrio 
de fases en el ASPEN Plus®. 
Palabras clave: Equilibrio líquido – líquido – vapor – reactivo; equilibrio líquido – vapor 
reactivo; continuación por homotopía; n-amilacetato. 
 
B.1 Introducción. 
Considérese un sistema en el que tiene lugar una reacción de esterificación a una 
presión especificada: 
ácido(1) alcohol(2) acetato(3) agua(4)   ,  (r.1) 
128 Obtención de n-amilacetato mediante un proceso de destilación reactiva 
 
Utilizando la transformación de coordenadas de Doherty, se obtiene la siguiente 
expresión para la fracción molar transformada (Ung y Doherty, 1995; Wasylkiewicz y 
Ung, 2000): 
 ,i i k i i k kX x x    ,                    (1) 
La ecuación (1) es de aplicación para todas las fases presentes y el subíndice k se 
refiere al componente de referencia. La importancia de las coordenadas transformadas 
en el cálculo del equilibrio de fases reactivo (EFR) consiste en proporcionar una 
alternativa para especificar las composiciones en el equilibrio: en lugar de las fracciones 
molares se utilizan las fracciones molares transformadas. Este punto de vista tiene la 
ventaja de definir el dominio admisible para las especificaciones (Ung y Doherty, 1995). 
En este trabajo se presentan métodos numéricos para la solución de los problemas 
básicos del equilibrio de fases reactivo: puntos de burbuja y rocío para mezclas 
homogéneas y heterogéneas. A manera de ejemplo, se trazaron las líneas de destilación 
reactiva a reflujo infinito para el sistema de esterificación ácido acético + 1-pentanol + 
agua + n-amilacetato encontrando que no existen azeótropos reactivos. Los cálculos de 
equilibrio de fases con reacción química se verifican de manera indirecta resolviendo el 
equilibrio de fases en el ASPEN Plus®. 
B.2 Temperaturas de burbuja y rocío de mezclas 
homogéneas 
Considere el conjunto de ecuaciones para el punto de burbuja de una mezcla 
homogénea (Ung y Doherty, 1995): 
0i i i ig y K x   , i=1, 2, 3 ,4               (2.1) 
   5
reactivos productos
1
0
1 1
i iE
i i i i
E E
K
g x x
K K
 
   
 
  ,            (2.2) 
 5 ,i i i k i i k kg X x x        , i=1,2.               (2.3) 
4
8 1
1 0
i
ii
g x


   ,                 (2.4) 
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1 0
i
ii
g y


   ,                 (2.5) 
Un cálculo de temperatura de burbuja reactiva se define al especificar la presión (p) y las 
dos fracciones molares transformadas independientes (X1 y X2). En este caso, quedan 
nueve incógnitas: la temperatura (T), las fracciones molares en el vapor (yi) y en el líquido 
(xi). La solución del conjunto de ecuaciones (2) suele presentar problemas de 
convergencia incluso con modelos termodinámicos sencillos (fase gaseosa ideal) y el 
aspecto de los estimados para las variables de iteración juega un rol fundamental en un 
método de corrección simultánea (Ung y Doherty, 1995; Pérez et al., 1997). 
Para disminuir el efecto de los estimados en el cálculo del flash isotérmico reactivo Jalali 
y Seader (1999, 2000) utilizaron métodos de continuación basados en la homotopía de 
Newton. En este trabajo se usa el mismo concepto con el fin de calcular los puntos de 
saturación (burbuja y roció). Para lograr este propósito, se define la siguiente curva 
paramétrica (la homotopía de Newton): 
     0, 0H G G       ,                  (3) 
En el conjunto de ecuaciones (3), λ es el parámetro de continuación y los vectores G y χ 
corresponden con las siguientes agrupaciones de variables y funciones: 
   
4 4
1 1
, ,
T
i i
i ii i
y T x
 
 
 
 
,                (4.1) 
 
9
1
T
l
l l
G g


 
 
,                 (4.2) 
Para trazar la curva dada por la ecuación (3) con la teoría de los métodos de 
continuación se cambia el parámetro (λ) por la longitud de arco (ℓ) de la curva χ(λ) para 
obtener: 
 0
0
1T
G d
G
d
dd d
dd d


 
        
     
    
     
,                  (5) 
El primer punto sobre la curva definida por la ecuación (3) (o por la ecuación (5)) 
satisface: 
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  01    ,                     (6) 
Para jacobianas (∂G/∂χ) no singulares puede obtenerse una solución “exacta” de la 
ecuación (5) para el vector tangente utilizando la eliminación de bloques de Keller 
(Sánchez, 2011). Para jacobianas cercanamente singulares la solución se obtiene con la 
descomposición ortogonal de Householder (Allgower y Georg, 1990). Debido a que lo 
anterior es costoso en términos computacionales sólo se utiliza para el primer punto 
sobre la curva (λ=1). Para λ<1, el vector tangente se aproxima de manera eficiente con el 
vector secante calculado a partir de dos soluciones consecutivas de la ecuación (3). Un 
único paso en la integración de la ecuación (5) se denomina “predicción”. Los resultados 
de una predicción son corregidos hasta satisfacer un criterio de convergencia 
especificado: 
 ,H    ,                     (7) 
El proceso de corrección se aplica en el sentido de los mínimos cuadrados sobre la forma 
linealizada de la ecuación (3) (Allgower y Georg, 1990): 
   0 ,k k
G
G H    


    

,               (8.1) 
1k k     ,                 (8.2) 
1k k     ,                 (8.3) 
En términos prácticos el proceso de cálculo de la curva χ(λ), definida por la ecuación (3), 
es como sigue: 
 
 Estimados iniciales. Suponga la fracción molar del componente de referencia y 
calcule la fracción molar de los otros componentes empleando las ecuaciones (2.3) y 
(2.4). Calcule la temperatura de burbuja y la composición del vapor en equilibrio para 
la mezcla no reactiva. Los resultados de estos cálculos determinan el vector χ0. 
 Predicción. Para λ=1: resuelva la ecuación (5) para el vector tangente. Para λ<1: 
aproxime el vector tangente por medio del vector secante a partir de dos soluciones 
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consecutivas sobre la curva. Aproxime el vector tangente con unas diferencias de 
primer orden hacia adelante y obtenga la predicción de una nueva solución. 
 Corrección. Calcule la secuencia determinada por la ecuación (8) hasta satisfacer la 
ecuación (7) iniciando con los resultados del predictor. Esta etapa del proceso se 
denomina “un corrector”. 
 Generalización. Repita los procesos de predicción y corrección en forma consecutiva 
hasta alcanzar la frontera de la homotopía (λ=0). 
 
La suposición de la fracción molar del componente de referencia debe realizarse 
atendiendo a la ecuación (1) para que las fracciones molares resulten positivas: 
 , 0i i i k i k kx X x    ,                   (9) 
El plano de fases reactivo para las reacciones con la estequiometria uno a uno de las 
reacciones de esterificación es un cuadrado (Doherty, 1990). La elección del componente 
de referencia sólo altera la posición y orientación de este cuadrado en un sistema 
cartesiano donde los ejes corresponden con las fracciones molares transformadas. 
Eligiendo como componente de referencia el acetato y aplicando la ecuación (9) se 
obtiene: 
3 ix X , i=1,2.               (10.1) 
3 4x X  ,                (10.2) 
Las ecuaciones deben complementarse con el dominio admisible: 
30 1x  ,                (10.3) 
En este trabajo siempre se localiza el componente de referencia en la mitad del 
subdominio donde se cumple el grupo de desigualdades dadas por la ecuación (10): 
 1 2min ,sL X X ,              (11.1). 
4max( ,0)iL X  ,               (11.2) 
  03 12i s ix L L L   ,              (11.3) 
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Para calcular el punto de rocío de una mezcla reactiva son necesarios cambios menores 
en relación a lo presentado previamente. Deben sustituirse las ecuaciones de las 
fracciones molares transformadas en el líquido por las ecuaciones análogas para el 
vapor: 
 5 ,i i i k i i k kg Y y y        ,                 (12) 
La suposición de la fracción molar del componente de referencia sigue los mismos 
condicionamientos dados por las ecuaciones (10) y (11). La temperatura y las fracciones 
molares del líquido en equilibrio se estiman a partir de un cálculo de temperatura de rocío 
sin reacción química. 
B.3 Temperatura de burbuja de mezclas heterogéneas 
El punto de burbuja de una mezcla reactiva heterogénea viene dado por el siguiente 
grupo de ecuaciones (Wasylkiewicz y Ung, 2000): 
0Ri i i ih y K x   ,  i=1, 2, 3, 4.            (13.1) 
4 0
E l l R
i i i ih x K x

    , i=1, 2, 3, 4.            (13.2) 
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 9 0i i i i c ch X x v x       , i=1, 2.            (13.4) 
 11 1 0
R E
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La descripción para el grupo anterior de ecuaciones es de la siguiente manera: (13.1) 
expresa el ELV tomando como fase de referencia los refinados; (13.2) expresa el 
equilibrio líquido – líquido (ELL) entre refinados y extractos; (13.3) corresponde con el 
equilibrio químico tomando como fase de referencia los refinados; (13.4) relata las 
relaciones para las composiciones transformadas del líquido global; (13.5) es un balance 
de materia que expresa la formación de las fases de refinados (xi
R) y extractos (xi
E) a 
partir del líquido de composición global (xi); (13.6), (13.7) y (13.8) corresponden con las 
restricciones sobre las fracciones molares de los refinados, los extractos y el vapor, 
respectivamente. Las variables relacionadas son: las fracciones molares del vapor ({yi}), 
los extractos ({xi
E}), los refinados ({xi
R}) y el líquido global ({xi}); la temperatura (T), la 
presión (p) y la fracción de extractos (ψ); las fracciones molares transformadas del líquido 
global ({Xi}). Los grados de libertad (variables menos ecuaciones) son iguales a (21)-
(18)=3. Después de especificar la presión y las composiciones transformadas 
independientes para el líquido global (especificaciones de la temperatura de burbuja) los 
grados de libertad se reducen a cero. El conjunto de ecuaciones (13) es agrupado 
vectorialmente y resuelto numéricamente empleando el método de Newton – Raphson. 
Los estimados iniciales se obtienen de la siguiente manera: 
 
 Suponer la composición del componente de referencia en el líquido global y calcular 
la composición de los otros componentes empleando (13.4). 
 
 Calcule la temperatura de burbuja y la composición del vapor en equilibrio para la 
mezcla no reactiva.  
 
 Utilizando el método de sustituciones sucesivas de Michelsen (Michelsen, 1982; 
Michelsen y Mollerup, 2007) determine la estabilidad material de la solución líquida a 
la temperatura de burbuja calculada en el paso II. Si la solución es materialmente 
inestable continúe al paso IV. Si resulta materialmente estable resuelva el conjunto 
de ecuaciones (2) para el ELVR y determine la estabilidad material. Si después de 
esto la solución líquida sigue siendo estable el sistema es homogéneo. 
 
 Los estimados para un cálculo de ELLVR corresponden con los resultados del 
análisis de estabilidad material y el punto de burbuja LLV con o sin reacción química. 
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B.4 Ejemplo. 
Se calcularon algunas líneas de destilación reactiva a reflujo total para las mezclas de 
ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato a 101,325 kPa (ver Figura 1). La fase 
líquida se describió con el modelo de actividad NRTL (Renon y Prausnitz, 1968) y la fase 
gaseosa con la teoría química (Hayden y O’Connell, 1975; Prausnitz et al, 1980). Este 
modelo termodinámico (“gamma – phi”) que incluye los fenómenos de asociación y 
solvatación en la fase gaseosa es el más popular en la literatura para describir los 
sistemas de esterificación (Tang et al., 2005; Toikka et al., 2009). Las ecuaciones para la 
presión de vapor de las especies orgánicas y la densidad de los líquidos puros son las de 
Yaws (2003) y Yaws (2008), respectivamente. La ecuación para la presión de vapor del 
agua se tomó de Poling et al., (2001). Las constantes básicas de las sustancias puras 
(temperatura crítica, presión crítica, momento dipolar y radio medio de giro) se tomaron 
de Yaws (2008). Los parámetros de NRTL se presentan en la tabla A-1. Las constantes 
de asociación y solvatación en el método de Hayden y O’Connell (1975) se tomaron de 
Prausnitz et al., (1980). La constante de equilibrio químico se calculó con la correlación 
ajustada por Wyczesany (2009): 
56.8133 0.178352 ( )EK T K   ,                (14) 
Antes de trazar la Figura B-1 se verificaron de manera indirecta los procedimientos de 
cálculos en el ASPEN Plus®. Esto se llevó a cabo comparando la temperatura de burbuja 
a la composición resultante después de resolver el equilibrio de fases reactivo. Para que 
la comparación resulte razonable se suministraron al simulador los parámetros de NRTL 
dados en la Tabla B-1 y las constantes de asociación y solvatación dadas por Prausnitz 
et al., (1980). Por lo tanto, desde el punto de vista de la información, el simulador y este 
trabajo se diferencian en las fuentes para: la temperatura crítica, presión crítica, momento 
dipolar y radio medio de giro; también en las ecuaciones para la presión de vapor y la 
densidad de los líquidos puros. La Tabla B-2 muestra una comparación para un punto de 
equilibrio líquido vapor reactivo y puede observarse una notable correspondencia. 
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Tabla B-1: Parámetros del modelo NRTL para las mezclas de ácido acético + 1-pentanol 
+ agua + n-amilacetato 
(1) + (2) A1,2 [=]K A2,1 [=]K α1,2 
Ácido + Alcohol: 
ELL (Esquível y Gil, 1991). 
 
-316,8 
 
178,3 
 
0,1695 
Ácido + Acetato: 
ELV (Chang et al., 2005) 
 
225,39 
 
280,81 
 
1,65 
Ácido + Agua: 
ELV (Chang et al., 2005) 
 
87,84 
 
365,98 
 
1,33 
Alcohol + Acetato: 
ELV (Cepeda, 2010) 
 
-137,08 
 
315,55 
 
0,3015 
Alcohol + Agua: 
ELL (Esquível y Gil, 1991). 
 
100,1 
 
1447,5 
 
0,298 
Acetato + Agua: 
ELL (Lee M. J. et al., 2000) 
 
254,47 
 
2221,51 
 
0,20 
 
La Figura B-1 muestra una única región de destilación reactiva donde el azeótropo agua-
alcohol y el acetato puro son los nodos estable e inestable, respectivamente. El agua, el 
ácido y el alcohol son puntos fijos del tipo silla. El azeótropo es un producto para las 
separaciones y el acetato es el producto para los fondos formulados. 
 
Tabla B-2: Un punto de equilibrio líquido – vapor reactivo para una solución de ácido 
acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato a 101,325 kPa 
 
Este trabajo ASPEN Plus® 
Líquido Vapor Vapor 
Ácido 0,010206 0,001368 0,001382 
Alcohol 0,760206 0,235420 0,227090 
Agua 0,189794 0,747507 0,754542 
Acetato 0,039794 0,015705 0,016986 
T(ºC) 103,488 103,712 
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Figura B-1: Líneas de destilación reactiva a reflujo infinito y envolvente LLVR para 
soluciones de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato a 101,325 kPa 
 
 
B.5 Conclusiones. 
Se propuso un método de continuación por homotopía para el cálculo de las 
temperaturas de burbuja y rocío de mezclas reactivas. La principal ventaja consiste en 
disminuir el efecto de los estimados iniciales en el proceso de convergencia ampliando el 
espectro de especificaciones que es posible manejar en relación al método convencional 
de Newton – Raphson. El ejemplo presentado demuestra la utilidad de esta herramienta 
en la caracterización termodinámica de sistemas de esterificación. 
Se contribuyó con conceptos para la generación de estimados iniciales durante el cálculo 
de los puntos de saturación reactivos estableciéndose que: la observación de las 
restricciones que impone la estequiometria y el análisis de estabilidad material orientan el 
proceso de inicialización de los procedimientos numéricos. 
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C. Anexo: Cálculo del reflujo mínimo 
para columnas de destilación 
reactiva con un alimento utilizando el 
método del punto pinch de 
alimentación  
 Resumen 
Se presentan los detalles para resolver el problema del reflujo mínimo (PRM) utilizando el 
método del punto pinch de alimentación (Kraemer et al., 2011). El eje principal de los 
argumentos está constituido por el análisis de las trayectorias reactivas de puntos pinch 
(TRPP) asociadas con los productos de destilación. En esta perspectiva el reflujo mínimo 
corresponde exactamente con su definición siendo “la mínima relación de reflujo que 
hace posible una separación especificada”. Se incluye un ejemplo de aplicación para las 
mezclas reactivas heterogéneas de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato en 
una columna con un decantador de cabeza. 
C.1 Introducción. 
El origen de las ideas para la síntesis y el diseño de procesos de destilación reactiva 
aplicando el modelo de equilibrio total en sistemas con dos grados libertad es la analogía 
existente con la destilación azeotrópica heterogénea de mezclas ternarias. Para el caso 
de una reacción de esterificación donde el plano de fases en fracciones molares 
transformadas es un cuadrado, la analogía se encuentra determinada por dos aspectos: 
a) la estructura topológica de las líneas de residuo reactivas es la misma de los sistemas 
ternarios no reactivos (Doherty y Perkins, 1979; Doherty, 1990) b) la geometría de las 
líneas de destilación reactiva en la condición del reflujo mínimo presenta las mismas 
regularidades encontradas en la destilación de mezclas ternarias (Kraemer et al., 2011; 
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Avami et al., 2012). Este punto de vista motiva la extensión de los métodos cortos 
desarrollados para la síntesis y el diseño de procesos de destilación azeotrópica 
incluyendo la ocurrencia de una reacción química. 
Para las separaciones agudas el PRM puede dividirse en dos clases (Kraemer et al., 
2011): a) el reflujo mínimo coincide con la colinealidad aproximada de dos puntos pinch 
(uno del tipo silla y otro del tipo nodo estable) y b) el reflujo mínimo se encuentra 
determinado por un único punto pinch del tipo nodo estable, llamado “punto pinch de 
alimentación” (PPA) porque corresponde con la composición del efluente del plato donde 
se alimenta la columna. Las dos situaciones pueden ser manejadas con el “método del 
punto pinch de alimentación” (MPA) propuesto por Kraemer et al., (2011), como una 
modificación del “método de la línea de agotamiento más corta” (MLC) desarrollado por 
Lucia et al., (2008). 
En términos prácticos el MPA puede ejecutarse en dos etapas: a) localizar las 
trayectorias reactivas de puntos pinch (TRPP) asociadas con los productos de destilación 
e identificar a través de un análisis de estabilidad los “potenciales” PPA y b) calcular las 
líneas de destilación de la sección opuesta a aquella donde se encuentra el PPA 
utilizando como condición inicial la composición del efluente del plato de alimentación. La 
menor relación de reflujo que satisface la condición de conectividad (intersección de los 
perfiles de las secciones de agotamiento y rectificación) es igual al reflujo mínimo de la 
separación especificada. 
El orden de la exposición se desarrolla en coherencia con lo anterior: 1) se presentan los 
detalles del algoritmo para el trazado de las TRPP, 2) se presentan los detalles del MPA 
y 3) se aplican los conceptos en un ejemplo relacionado con la producción de n-
amilacetato por destilación reactiva utilizando una columna simple no híbrida con un 
decantador de cabeza operando bajo la hipótesis de flujo molar constante. 
C.2 Trayectorias reactivas de puntos pinch. 
El cálculo de las líneas de destilación reactiva para columnas con infinitas etapas (en la 
práctica se consideran grandes valores como 500) siempre conduce a punto fijo o punto 
pinch correspondiente con una zona de composición constante (Barbosa y Doherty, 
1988; Espinosa et al., 1995; Avami et al., 2012). Las ecuaciones que describen los 
puntos pinch de las dos secciones (rectificación y agotamiento) de una columna simple 
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como una función del reflujo y la composición del producto (el destilado o el fondo) 
pueden escribirse en la forma generalizada utilizada por Krolikowski (2006) para sistemas 
no reactivos: 
  ,1i i i pX Y Z    ,                    (1) 
Siendo τ=-r y Zi,p=Xi,D para el perfil de rectificación o τ=s+1 y Zi,p=Xi,B para el perfil de 
agotamiento. Las relaciones de reflujo y de rehervido se denominan r y s 
respectivamente. Xi,B y Xi,D corresponden con la composición del fondo y el destilado 
respectivamente. Al resolver la ecuación (1), variando el parámetro τ, se genera una 
trayectoria reactiva de puntos pinch (TRPP) para el producto Zp. 
Dependiendo de la condición de estabilidad material para la solución líquida en la sección 
de composición constante, la ecuación (1) debe complementarse con las relaciones para 
el equilibrio líquido – vapor reactivo (ELVR) en el caso de soluciones homogéneas o con 
las relaciones del equilibrio líquido – líquido – vapor reactivo (ELLVR) para soluciones 
heterogéneas. El grupo completo de ecuaciones es expresado entonces en forma 
paramétrica en función de la relación de reflujo (o de rehervido) y transformado a la forma 
canónica en términos de la longitud de arco para ser tratado directamente con las 
técnicas de continuación del tipo “Euler – Predictor”y “Newton – Corrector” disponibles en 
la literatura para trazar curvas en un parámetro (Allgower y Georg, 1990; Seydel, 2010): 
 , 0G    ,                     (2) 
0
1T
G G d
d
dd d
dd d

 
 
    
      
     
    
     
,                   (3) 
Siendo G el vector de funciones que definen un punto pinch reactivo y χ el vector de 
variables intensivas dependientes del parámetro τ. Debe notarse que la ecuación (3) 
expresa el cambio de parámetro para describir la curva χ(τ) en función de la longitud de 
arco (ℓ). Los detalles sobre los vectores G y χ pueden encontrarse en el capítulo 3. 
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Dado un punto inicial que satisface la ecuación (2) se define “un predictor” por la 
aplicación de un único paso del método de integración de Euler (Allgower y Georg, 1990; 
Seydel, 2010): 
 
 0
p
d
d

   ,                (4.1) 
 
 0
p
d
d

   ,                (4.2) 
Donde las derivadas en las ecuaciones (4.1) y (4.2) son los elementos del vector 
tangente calculado al resolver la ecuación (3) y ∆ℓ es el tamaño de paso en el método de 
Euler que puede ser adaptado para controlar el cambio relativo de las variables 
dependientes. Como consecuencia de la alta no-linealidad resultó necesario calcular ∆ℓ 
para que los cambios relativos entre dos puntos consecutivos en una TRPP sean 
menores al 1% para obtener estabilidad numérica. 
Dada la solución de un predictor se define un “corrector” por la aplicación sucesiva del 
método de Newton – Raphson, iterando en una dirección perpendicular al vector 
tangente (Allgower y Georg, 1990; Seydel, 2010): 
1k k
p p   
    ,                 (5.1) 
1k k
p p   
    ,                 (5.2) 
 ,
0T
G G
G
d d
d d
   
 
  
       
           
 
 
,                  (6) 
Siendo λ el tamaño de paso del método de Newton Raphson (λ ε (0 1]) que puede ser 
optimizado para minimizar la norma del vector de funciones G(χ, τ) en cada iteración 
(Wasylkiewicz et al., 1999; Wasylkiewicz et al., 2003). El criterio de convergencia para la 
corrección se determina en función de la norma euclidiana: 
 ,j jp pG    ,                    (7) 
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Una vez se alcanza la convergencia en la etapa de corrección se realiza la siguiente 
asignación (y se procede con un nuevo corrector): 
  jp   ,                 (8.1) 
  jp   ,                 (8.2) 
El diagrama de bloques de la figura C-1 integra y resume todo lo previo presentando el 
flujo de información del algoritmo para el trazado de las trayectorias reactivas de puntos 
pinch utilizando una técnica de continuación del tipo predictor – corrector. El criterio que 
termina el proceso es la localización de un punto pinch a reflujo infinito (azeótropos y 
componentes puros) o la localización del producto de destilación a reflujo cero. En la 
etapa de predicción las derivadas dχ/dℓ y dτ/dℓ corresponden con la solución de la 
ecuación (3). En la etapa de corrección los cambios ∆χ y ∆τ se obtienen al resolver la 
ecuación (6). El valor de ε (ver figura C-1 y ecuación (7)) es la precisión con la que se 
desea calcular la trayectoria. El diagrama de flujo de la figura C-1 es bastante versátil 
porque dependiendo del método usado para obtener las derivadas (dχ/dℓ y dτ/dℓ) y los 
cambios (∆χ y ∆τ) se tienen diferentes versiones del método. 
C.3 Método del punto pinch de alimentación (MPA). 
Las ideas de este algoritmo para la solución del PRM fueron presentadas por Kraemer et 
al., (2011) como una modificación al “método de la línea de agotamiento más corta” 
desarrollado por Lucia et al., (2008). La aplicación de este procedimiento requiere un 
análisis previo con el fin de localizar los posibles candidatos para punto pinch de 
alimentación de las TRPP asociadas con los productos de destilación con el fin de 
identificar las secciones de los ramales que son nodos estables de las líneas de 
destilación reactiva. El propósito de este pre-tratamiento consiste en localizar los posibles 
PPA y las secciones de los ramales con estabilidad del tipo silla. Para ilustrar este 
aspecto considere la separación especificada en la tabla C-1 y representada en la figura 
C-2. Una mezcla con 60% de ácido acético y 40% de 1-pentanol es transformada en una 
columna de destilación reactiva no híbrida equipada con un decantador de cabeza, en los 
productos de destilación D (el destilado) y B (el fondo). A partir de la figura C-2 se 
pueden realizar las siguientes observaciones: 
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Figura C-1: Algoritmo para la integración de la forma canónica de una curva en un 
parámetro utilizando una técnica del tipo “predictor - corrector” 
 
 
¿Azeótropo? 
¿Sustancia pura? 
¿Producto? 
Especificar: 
χ0 y τ0 tal que 
 0 0,G     
Predicción: 
 00
0p
d
d
 
   , (4.1) 
 00
0p
d
d
 
    , (4.2) 
 
 0 0,p pG   
 
Corrección: 
1 0 0( )p p p       , (5.1) 
 1 0 0p p p       , (5.2) 
 
 1 1,p pG   
 
0 1
p p   
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0
0 p   
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0 p   
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 La TRPP asociada con D contiene dos puntos de retorno señalados en la figura C-2 
con r=0,337 y r=4,361. La sección del ramal comprendida entre estos dos reflujos 
tiene una estabilidad del tipo silla y las otras dos secciones son del tipo nodo estable; 
esto se puede concluir al tener en cuenta que los puntos de retorno son bifurcaciones 
del tipo nodo-silla (Seydel, 2010). De hecho la estabilidad de las diferentes secciones 
en una TRPP puede determinarse a partir de un análisis de los puntos de retorno y 
los puntos pinch a reflujo infinito. 
 
 La TRPP asociada con B no contiene puntos de retorno y por esta razón está 
compuesta sólo por puntos pinch del tipo nodo estable. El ramal completo es 
candidato para el punto pinch de alimentación que se encontrará localizado en la 
sección de despojamiento. 
 
 III. La existencia de una sección del tipo silla en una TRPP asociada con un producto 
de destilación (para el caso actual se trata del destilado) siempre sugiere la existencia 
de una solución al PRM determinada por dos puntos pinch (Barbosa y Doherty, 1988; 
Kraemer et al., 2011; Avami et al., 2012). De hecho esta es la situación característica 
de las separaciones donde se agota completamente uno de los componentes (el más 
volátil en el fondo y el más pesado en el destilado). En consecuencia: sólo los puntos 
pinch en el subdominio r ε (0,337 4,361) pueden satisfacer la condición de 
colinealidad con el PPA y el alimento. 
 
Debido a las especificaciones en la tabla 1, las relaciones de reflujo y de rehervido no 
pueden fijarse en forma independiente y se encuentran relacionadas por el balance 
global sobre la columna (Barbosa y Doherty, 1988; Espinosa et al., 1995). Para el caso 
de una reacción sin cambio en las moles y un alimento a la columna como líquido 
saturado la relación es igual a la encontrada en los sistemas no reactivos (Barbosa y 
Doherty, 1988; Espinosa et al., 1995): 
     , , 1i i B i D is W X X W r      ,                  (9) 
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Tabla C-1: Especificaciones en variable transformada para la separación reactiva 
presentada en la figura C-2. Alimento como líquido saturado a 101,325 kPa 
 Alimento Destilado Fondos 
Ácido 0,6 0,06275 0,99990 
Alcohol 0,4 0,02478 0,67930 
 
Figura C-2: Trayectorias reactivas de puntos pinch para los productos D (el destilado) y 
B (el fondo) (especificaciones en la tabla C-1) 
 
 
En la ecuación (9): s es la relación de rehervido; Wi, Xi,B y Xi,D son las fracciones molares 
transformadas del componente i en el alimento, el fondo y el destilado respectivamente. 
Utilizando esta ecuación se encuentra el subdominio en la sección de despojamiento 
correspondiente con la porción de la TRPP del tipo silla obteniendo s ε (0,995 3,990). 
El ejemplo representado en la figura C-2 y analizado en los párrafos anteriores tiene 
como propósito demostrar que un análisis de las TRPP constituye una antesala que 
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orienta el cálculo del reflujo mínimo cuando este se encuentra controlado por secciones 
de composición constante (Urdaneta et al., 2002; Lucia et al., 2008; Kraemer et al., 
2011). Los resultados del análisis de las TRPP constituyen la información de entrada en 
el MPA, es decir, los subdominios para la relación de reflujo y de rehervido donde es 
posible satisfacer la condición del mínimo consumo de energía. 
El MPA minimiza la relación de reflujo mientras se satisface la condición de conectividad 
(Lucia et al., 2008; Kraemer et al., 2011). Una forma de hacer esto es aplicando el 
método de la bisección sobre la condición de factibilidad (Lucia et al., 2008). Cuando el 
PPA se localiza en la sección de despojamiento (como en el caso especificado en la 
tabla C-1 y representado en la figura C-2) se calculan los perfiles de la sección de 
rectificación “de abajo hacia arriba” iniciando justo arriba del plato de alimentación (ver 
figura 3): 
   , 1 , ,1 1i m i m i DX r r Y r X      ,                (10) 
, ,PPAi f iY Y ,                   (11) 
La ecuación (10) es un balance molar por componente para la sección de rectificación 
expresado en fracciones molares transformadas (Barbosa y Doherty, 1988; Espinosa et 
al., 1995) y utilizado recursivamente para realizar un cálculo “hacia arriba”. La ecuación 
(11) es la condición inicial para la recursión. Las composiciones transformadas de los 
efluentes de la etapa de alimentación (Yi,PPA y Xi,PPA en la figura C-3) se encuentran 
relacionadas por el equilibrio de fases reactivo. La figura C-4 muestra el algoritmo para el 
MPA cuando el PPA se encuentra en la sección de agotamiento y se utiliza la estrategia 
de la bisección sobre la condición de factibilidad. En relación a este diagrama de bloques: 
a) en una columna con un decantador de cabeza la condición de conectividad o 
factibilidad se verifica cuando el perfil de la sección de rectificación intercepta la línea de 
balance en el decantador (Kraemer et al., 2011), b) los estimados para el método de la 
bisección (r1 y r2) son los extremos del subdominio que contiene los puntos pinch del tipo 
silla y c) la condición inicial para la ecuación (10) (Yi,PPA) es el resultado de resolver el 
problema de la temperatura de burbuja reactiva para el líquido efluente del plato de 
alimentación. 
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Figura C-3: Representación de la sección de rectificación incluyendo el plato de 
alimentación. Xi (PPA es la composición del pinch de alimentación) 
 
Se requieren variaciones menores en el algoritmo de la figura C-4 para utilizarlo cuando 
el PPA se localiza en la sección de rectificación: a) se cambia la ecuación (10) por el 
balance por componente en la sección de despojamiento y se expresa en forma recursiva 
para un cálculo “hacia abajo” y b) la condición inicial para la recursión se obtiene a partir 
de un cálculo de temperatura de rocío reactiva para el vapor efluente de la etapa de 
alimentación.  
Según puede establecerse a partir del algoritmo de la figura C-4, el MPA resuelve el PRM 
aplicando la definición convencional según la cual “el mínimo consumo de energía bajo la 
hipótesis de flujo molar constante corresponde con la mínima relación de reflujo que hace 
factible la separación” (Urdaneta et al., 2002; Lucia et al., 2008; Kraemer et al., 2011). Al 
utilizar de forma tan literal el principio de conectividad, el MPA se encuentra cerca de ser 
un método de “fuerza bruta”. A pesar de este inconveniente tiene las ventajas de una fácil 
interpretación grafica y de aplicar en los casos en los que el reflujo mínimo se encuentra 
controlado únicamente por el PPA (Kraemer et al., 2011). 
 
Yi,f+1  Xi,PPA  
Yi,PPA  Xi,f-1  
Wi 
Yi,2 
Xi,1  
Xi,D  
QC  
Extracto 
Refinado 
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Figura C-4: Algoritmo para el cálculo del reflujo mínimo utilizando el punto pinch de 
alimentación 
 
 
¿Diseño 
factible? 
Especificar: 
p, Xi,D, Xi,B, Wi 
Cálculo y análisis de TRPP: 
Identificación de posibles PPA 
 
2r r  
Terminar 
Estimados para la bisección: 
r1: diseño factible 
r2: diseño no factible 
 
Línea de destilación reactiva: 
  1 21 2r r r   
   , , 1 ,1 1i m i m i DX r r Y r X     ,     (10) 
, ,PPAi f iY Y ,                                       (11) 
 
2r r    
1r r  
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C.4 Ejemplo. 
Según se estableció en el apartado C-3, para la separación especificada en la tabla C-1, 
el análisis de las TRPP permite concluir que existe la posibilidad de obtener una solución 
al PRM caracterizada por dos puntos pinch en el siguiente subdominio para la relación de 
reflujo: r ε (0,337 4,361). La figura C-5 ilustra la geometría de la línea de destilación en la 
condición del reflujo mínimo y el principio del proceso iterativo aplicado en el algoritmo de 
la figura C-4.  
 
Figura C-5: Líneas de destilación para la sección de rectificación para la separación 
especificada en la tabla 1 (rmin=0,568) 
 
El cálculo de los perfiles en la sección de rectificación toma su condición inicial sobre la 
TRPP del producto de fondos. Para r=0,530 el diseño no es factible porque el perfil de la 
sección de rectificación no intercepta la línea de reparto en el decantador. Para r=0,800 
el perfil intercepta la línea de reparto y el diseño es factible. Aplicando el método de la 
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bisección como se indica en el algoritmo de la figura C-4 se obtiene rmin=0,568. Observe 
en la figura C-5 que en la condición del mínimo consumo de energía el perfil de la 
sección de rectificación incluye una zona de composición constante sobre la TRPP del 
destilado. Esto se ve manifiesto porque se requiere un gran número de etapas cuando el 
perfil cruza por la vecindad de la TRPP. Manipulando el reflujo o el número de paltos 
teóricos (o ambos) podría lograrse que el perfil intercepte “exactamente” la línea de 
reparto en el decantador. 
C.5 Conclusiones. 
Se demostró que un análisis de las trayectorias reactivas de puntos pinch (TRPP) 
permite establecer a priori los subdominios en las relaciones de reflujo y de rehervido en 
los que el problema del reflujo mínimo (PRM) tiene una solución caracterizada por dos 
puntos pinch activos dando lugar a una columna con infinito número de platos teóricos en 
las secciones de rectificación y despojamiento. 
Se presentaron los detalles procedimentales para el uso del método del punto pinch de 
alimentación (MPA) minimizando el reflujo con la técnica de la bisección aplicada sobre la 
condición de conectividad. Se incluyen los algoritmos para el trazado de las TRPP y la 
aplicación del MPA.  
Aunque las ideas se limitan a los sistemas de esterificación (cuatro componentes y una 
reacción química a presión constante) incluyen la consideración de múltiples platos 
heterogéneos y el uso de un decantador de cabeza. En este sentido se aportan 
elementos para el diseño conceptual de procesos de destilación reactiva heterogénea. 
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